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Resumen y Abstract VII
Resumen
En un proceso de gasificación, el carbón sólido es convertido en un producto llamado gas
de síntesis, que puede ser utilizado en aplicaciones para generar energía o sintetizar
productos químicos de interés, estas requieren de un proceso riguroso de limpieza de
compuestos azufrados, para evitar fallas en el proceso, Uno de los métodos para la
eliminación del Azufre, es la captura “in situ, en el presente trabajo se evalúa este método
usando tres sorbentes cálcicos, donde se hace una caracterización rigurosa de estos y del
proceso, mediante pruebas experimentales en dos tipos de reactores, un reactor horizontal
de cuarzo y un reactor de lecho fluidizado.se observa características fluidodinámicas no
problemáticas (diferencias Vmf 0.03m/s a 0.11 m/s.). La mejor eficiencia de captura
registrada fue de 71.67%, considerándose un tratamiento para aplicaciones, para
concentraciones de hasta 2647ppm, para otras aplicaciones será un pretratamiento, el
sorbente con el proceso de desulfurización sufre una disminución de porosidad; la relación
Ca/Mg presentan una correlación con reacciones superficiales; La implementación de este
método aumenta la producción de hidrogeno y disminuye el metano y en algunos casos el
monóxido de carbono, para la aplicación del método en el reactor de lecho fluidizado se
recomienda la alimentación del sorbente mezclado y alimentado por la parte inferior del
reactor, los SEM, EDX Y Mapping permiten suponer la existencia de un modelo de
reacción en una partícula.
Palabras clave: desulfuración, in situ, sorbentes cálcicos, carbón, gasificación,
fluidodinámica, porosidad.
Abstract
A gasification process occurs when the solid carbon is turned into a product called syngas.
It can be used in applications for energy or synthesizing chemicals of interest, which require
a rigorous cleaning process to extract sulfur compounds and avoid flaws procedures.
Capture In-situ is a method to remove sulfur; in the present work this method is evaluated
using three calcium sorbents. Thus, a rigorous characterization for sorbents and the
process is done through experimental tests on two different types of reactors, the first one
is a horizontal quartz reactor and the other a dynamic fluidized bed reactor. Non
problematic fluid-dynamics features are observed - differences Vmf between 0.03m/s to
0.11 m/s. -. The best capture efficiency recorded was 71.67%, considering a treatment for
applications whose concentrations go up to 2647 ppm. Other applications are based on
pretreatment, in this case, the sorbent with desulfurization process decreases its porosity.
The Ca/Mg ratio are correlated with surface reactions. The implementation of this method
increases the production of hydrogen and decreases methane, and in some cases carbon
monoxide. In the dynamic fluidized bed reactor is recommended the use of mixed sorbent,
which is supplied by the bottom of the reactor. Respecting SEM, EDX and Mapping
devices, they make possible to assume the existence of a reaction in particle model.
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Lista de Símbolos y abreviaturas
Símbolos con letras latinas
Símbolo Término Unidad SI
A Área m2
Concentración H2S Mol m-3, Difusividad efectiva H2S m2 s-1
Difusividad superficie calcinación m2 s-1
constante de la velocidad de sulfuración de calcinados m s-1
radio de las partículas m, radio inicial de un grano de CaO m
Tiempo s, volumen molar de CaO m3 mol-1, volumen molar de CaS m3 mol-1, . volumen molar de CaS MgO m3 mol-1, . volumen molar de CaO MgO m3 mol-1
conversión del sorbente en la reacción  i (-)
razón de expansión en la reacción i (-)
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SEM-EDX Microscopía Electrónica de Barrido con Rayos X de Energía Dispersa




En los últimos años ha crecido la preocupación por el abastecimiento y producción de
energía, puesto que las diferentes actividades del ser humano en el planeta mantienen una
demanda creciente de recursos energéticos. Por tal motivo, ha habido un interés en el
desarrollo de diversos métodos alternativos para generar nuevas fuentes de energía de
manera sustentable y en armonía con el ambiente, métodos como la transformación del
carbón para producir calor, vapor, electricidad, combustibles sólidos, líquidos, gas y
productos químicos.
Se han propuesto tres métodos de conversión termoquímica del carbón con el fin de
cumplir con lo antes planteado: combustión, pirólisis y gasificación. Tanto en la pirólisis
como en la gasificación, el objetivo principal es la obtención de productos sólidos, líquidos
o gaseosos, que serán usados posteriormente. En un proceso de gasificación, el carbón
sólido es gasificado obteniendo un producto llamado gas de síntesis, que puede ser
utilizado para generar energía eléctrica o térmica. Además de la producción de energía, el
gas de síntesis también se puede usar para producir un combustible líquido a través de
procesos de síntesis como Fischer-Tropsch [1].
Existen variadas tecnologías de gasificación: lecho fijo, flujo de arrastre, lecho fluidizado
burbujeante y lecho fluidizado circulante, entre otros. El lecho fluidizado burbujeante
(tecnología objeto de estudio) es una de las tecnologías comúnmente utilizadas, debido a
los bajos costos relativos de inversión, opera a temperaturas inferiores a 1000ºC y durante
su operación se presenta un menor potencial de aglomeración de partículas y corrosión
respecto a las otras tecnologías, altas transferencia de calor, materia y adicionalmente,
puede operar fácilmente con diversos tipos de combustible [2]
El gas de síntesis generado a partir de la gasificación requiere de un proceso riguroso de
limpieza, sobre todo eliminar los compuestos azufrados, puesto que muchas aplicaciones
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referentes al uso del gas de síntesis requieren bajos niveles de azufre, del orden de
picolitros de compuestos azufrado por litro de gas de síntesis, para evitar fallas en el
proceso (corrosión o problemas con catalizadores) y satisfacer las normas ambientales
cada vez más estrictas, el enfoque principal para la eliminación de azufre es el H2S.
Uno de los métodos para la eliminación del Azufre (principalmente H2S), de mayor
aplicabilidad es la captura en el propio reactor y en el momento en que se dá la gasificación
o combustión del carbón (captura “in situ”), mediante el usos de diferente sorbentes,
principalmente, óxidos metálicos. La captura “In Situ” se hace preferiblemente a altas
temperaturas puesto que es favorable energéticamente debido a que se evita pérdidas de
energía por enfriamiento de la corriente de gas.
Los sorbentes que permiten remover H2S a altas temperaturas han sido ya ampliamente
estudiados; estos encierran compuestos de metales diversos [3] y [4],varios compuestos
de Zn [5], [6], [7] y [8], algunos compuestos y mezclas de Mn y Cu [9], [10] y [11], y algunos
compuestos de Fe [12]; El principal problema de su aplicación son la duración y su costo.
Uno de los óxidos comúnmente utilizados es la cal (CaO), provenientes de fuentes de
minerales abundantes como la calcita y la dolomita [13] La adición directa de este óxido o
sorbente cálcico en el lecho para la gasificación del carbón o de otros combustibles
alternativos se ha investigado [14], no sólo para limpiar el gas, sino para producir hidrógeno
[15] y también la sorción de H2S por óxidos [13],[16], [17], [18], [19], [20] y [21].
No obstante a las numerosas referencia relacionadas con la aplicación de la Cal como
sorbente, es necesario hacer estudios teóricos y experimentales del método de captura “In
situ”, utilizando sorbentes con base en calcio para entender los fenómenos que ocurren en
la limpieza de este contaminante y los problemas ambientales que generan estos
procesos. Por lo tanto, en el presente trabajo se describe los resultados del estudio de la
sorción de compuestos azufrados productos de la gasificación de carbón.
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1.Aspectos teóricos.
En el presente capítulo se hace una revisión de los trabajos adelantados o estado del arte
del proceso de desulfurización, para gas de síntesis que se obtiene de un proceso de
gasificación de carbón. Adicionalmente, se presenta la base teórica de las reacciones
importantes en el proceso de limpieza o depuración del gas de síntesis.
1.1 Generalidades
La gasificación es un proceso termoquímico en donde un  sustrato carbonoso en presencia
de un agente gasificante (gas) que por lo general es aire, oxígeno y/o vapor de agua,
reacciona a una temperatura elevada, generando un gas combustible denominado Syngas
formado por diversos compuestos, entre los cuales podemos destacar al monóxido de
carbono (CO), dióxido de carbono (CO2), metano (CH4) e hidrogeno (H2), e impurezas como
partículas, alquitranes o Tars, compuestos nitrogenados, compuestos azufrados entre
otros [22]. La gasificación es una tecnología que presenta buenas perspectivas para el
uso de carbón, principalmente para la producción de energía eléctrica con una alta
eficiencia de conversión del carbón y de bajo impacto ambiental [23].
Colombia cuenta al año 2009 con 6.667,7 Mt, de reservas medidas y 16.668,92 Mt de
potencial carbonífero. Cifras que convierten a Colombia en Latinoamérica como el país
con los más importantes recursos y reservas de carbón bituminoso de excelentes
calidades, por su poder calorífico y sus bajos contenidos de humedad, cenizas y azufre,
que lo hace competitivo más aún si se tiene en cuenta  las disposiciones del Protocolo de
Kyoto [24]. Por lo tanto, una de las tecnologías que se proyectan como alternativa para la
generación de energía más aun en las zonas no interconectadas del país es la gasificación,
además esta es de gran relevancia a nivel mundial puesto que muchos países (Figura 1-1);
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abastecen una fracción de su demanda energética mediante carbón siendo este una de
las principales fuentes de energía  como lo muestra la Figura 1-2.
Figura 1-1. Consumo mundial de carbón por regiones [25].
No obstante el uso de tecnologías limpias para aprovechar el carbón generan una
problemática de índole ambiental derivado de emisiones de gases contaminantes que
generan daños al medio ambiente (lluvia acida, efecto invernadero, entre otros) y a los
seres humanos (tóxicos); sin embargo en el proceso de gasificación no solo por
cumplimiento de la normatividad, sino también por los requerimientos de las aplicaciones
del gas de síntesis (Tabla 1-1), se hace una remoción de dichos contaminantes.
Figura 1-2. Consumo mundial de energía por tipo de fuente. [25].
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Los compuestos azufrados (principalmente el H2S) son lo de gran interés para ser
removidos del syngas, puesto que genera problemas por corrosión de equipos y problemas
con catalizadores en procesos de síntesis de materias primas a partir del gas de síntesis.
De ahí la importancia de realizar esta investigación encaminada en avanzar en el desarrollo
y optimización del proceso de limpieza de gases más específicamente de compuestos
azufrados con métodos que no limiten su aplicación y generen la menor pérdida energética
posible, como los métodos de remoción a alta temperatura, “in situ” mediante sorbentes,
que para el presente estudio serán derivados cálcicos esto por su resistencia a la
exposición a altas temperaturas, ambientalmente favorables, fácil acceso y bajo costo.
















(PM 5) <0.02 mg m-3 n.d.a
Tars (condensable) <100mg m-3 <0.1 mg m-3
Compuestos inhibitorios <0.01 µl l-1
Azufre (H2S, COS) <20 µl l-1 <1 mg m-3 <0.01 µl l-1
Nitrógeno (NH3, HCN) <50 µl l-1 <0.1 mg m-3 <0.02 µl l-1
Álcali <0.024 µl l-1 <0.01 µl l-1
Halogenuros (HCl principal) 1 µl l-1 <0.1 mg m-3 <0.01 µl l-1
Nota: todos los valores son a temperatura y presión estándar a menos que se indique lo contrario  (20 ° C y  101,325 kPa);
los espacios en blanco quieren decir que no sé identifican valores condicionantes en las aplicaciones para estos
contaminantes.
a  n.d. = no detectable.
1.1.1 Proceso de Gasificación.
Un proceso de gasificación típico generalmente sigue una secuencia de pasos que en
general están definidas por 4 etapas en el siguiente orden[30]: El precalentamiento y
secado o Pérdida de humedad del material, Combustión o etapa requerida para
proporcionar el calor necesario de reacción de etapas posteriores, la pirólisis o
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descomposición térmica de las moléculas de hidrocarburo más grandes en moléculas de
gas más pequeñas (condensables y no condensables) en ausencia de alguna reacción
química importante con aire, gas, o cualquier otro agente gasificante, la Gasificación o
etapa de reacciones químicas entre los hidrocarburos en el combustible con el vapor de
agua, dióxido de carbono, oxígeno, e hidrógeno en el reactor, así como las reacciones
químicas entre los gases desprendidos.
1.1.2 Reacciones
Durante el proceso de gasificación de carbono sólido, ya sea en forma de carbón, coque o
carbón de leña, las reacciones químicas principales son los que implican de carbono,
monóxido de carbono, dióxido de carbono, el hidrógeno, el agua (o vapor) y metano. Estos
son [3]:
Reacciones de combustión
C + ½ O2 = CO -111 MJ/Kmol (1.1)
CO + ½ O2 = CO2 -283 MJ/Kmol (1.2)
H2 + ½ O2 = H2O -242 MJ/Kmol (1.3)
La reacción de Boudouard
CO+ CO2 ⇌ 2CO +172 MJ/Kmol (1.4)
La reacción de vapor de agua
C + H2O ⇌ CO + H2 +131 MJ/Kmol (1.5)
Reacción de metanización
C + 2H2 ⇌ CH4 -75 MJ/Kmol  (1.6)
Como reacciones con oxígeno libre son todos esencialmente completa bajo condiciones
de gasificación, las reacciones (1.1), (1.2) y (1.3) no necesitan ser consideradas en la
determinación de una composición de gas de síntesis equilibrio. Las tres reacciones
heterogénea (es decir, gas y fase sólida) (1.4), (1.5) y (1.6) son suficientes.
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En general, estamos preocupados con situaciones en las que la conversión de carbono es
también esencialmente completa. En estas circunstancias, podemos reducir las
ecuaciones (1.4) - (1.6) a las siguientes dos reacciones gas homogéneas:
La reacción Shift CO.
CO+ H2O ⇌ CO2 + H2 -41 MJ/Kmol (1.7)
La reacción de reformado de metano con vapor
CH4+ H2O ⇌ CO + 3H2 +206 MJ/Kmol  (1.8)
Tenga en cuenta que restando los moles y los efectos del calor de la reacción (1.4) de los
que en la reacción (1.5), se obtiene de reacción (1.7), y restando de reacción (1.6) a partir
de (1.5), se obtiene de reacción (1.8). Así reacciones (1.7) y (1.8) están implícitos en las
reacciones (1,4), (1,5) y (1,6) -, pero no al revés, tres ecuaciones independientes siempre
contienen más información que dos.
Las reacciones (1,1), (1,4), (1,5) y (1,6) describen las cuatro formas en las que un
combustible carbonoso o hidrocarburo se puede gasificar. La reacción (1.4) es importante
para la producción de CO puro al gasificar carbón puro con una mezcla de CO / 2 oxígeno.
La reacción (1.5) desempeña un papel preponderante en el proceso de vapor de agua. La
reacción (1.6) es la base de todos los procesos de gasificación, relacionados con la
producción de metano a partir de hidrogenación. Pero la mayoría de procesos de
gasificación se basan en un equilibrio entre las reacciones (1.1) (oxidación parcial) y (1.5)
(reacción del vapor de agua).
Para los combustibles reales (incluyendo el carbón, que también contiene hidrógeno), la
reacción global se puede escribir como (1.9):
CnHm+ n/2O2 ⇌ nCO + m/2H2 (1.9)
Donde:
● Para el gas, el metano puro, m 4 y n 1, por lo tanto, m / n 4
● Para el aceite, m / n 2, de ahí m 2 y n 1
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● Para el carbón, m / n 1, por lo tanto, m 1 y n 1.
Temperaturas de gasificación son en todos los casos tan altas que, termodinámicamente,
así como en la práctica, no hay hidrocarburos distintos del metano que pueden estar
presentes en cualquier cantidad apreciable.
1.1.3 Tipos de tecnologías de gasificación.
Existen numerosas formas para clasificar los distintos tipos de gasificadores, en función
de: tipo de agente gasificante, tipo de contacto gas-sólido, dirección y velocidad relativa
gas-sólido, presión de trabajo y forma de aportar el calor al reactor. Según esta última, los
gasificadores se pueden dividir en dos grupos: directos e indirectos.
Los de tipo directo, son aquellos en los que el calor necesario se consigue mediante
combustión parcial de parte del material carbonoso típicamente carbón o biomasa y
algunos derivados o subproductos de la industria del petróleo o residuos, mientras que en
los indirectos, el calor suministrado al reactor se aporta desde el exterior. Estos tipos de
gasificación también son llamados autotérmico y alotermico respectivamente [31].
En cuanto al tipo de contacto existen tres categorías: lecho fijo, lecho fluidizado y lecho
arrastrado [22].
Los reactores de lecho fijo Tienen una zona de reacción estacionaria típicamente
soportada por una rejilla y se alimentan por la parte superior del reactor. Se caracterizan
por un lecho que se mueve lentamente hacia abajo por acción de la gravedad mientras se
gasifica, alimentándose el gas en sentido descendente (isocorriente) o ascendente
(contracorriente). Ambos tipos presentan el inconveniente de unos requisitos exigentes
para el combustible (distribución de tamaño de partículas, humedad, etc.) [22]
Son los más sencillos de diseñar y operar, además de los más adecuados para
aplicaciones a pequeña y mediana escala con requerimientos térmicos de hasta pocos
MW. A grandes escalas, los gasificadores de lecho fijo pueden encontrar problemas con
la alimentación de material carbonoso. Esto conlleva un flujo irregular de gas, por lo que
conseguir temperaturas uniformes a lo largo del gasificador puede ser difícil debido a la
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ausencia de mezclado en la zona de reacción. La mayoría de los gasificadores de lecho
fijo usan como agente gasificante aire y producen gases de baja energía, aunque los
diseños que usan oxígeno han sido probados como más eficientes.
Los gasificadores en isocorriente Estos reactores también conocidos como
gasificadores “downdraft” cuyo agente gasificante (aire u oxígeno) desciende a través del
gasificador. La gasificación ocurre cerca en la zona inferior del gasificador, en una zona de
reacción caliente poco profunda que consta de una capa de carbonilla. En la Figura 1-3 se
presenta el esquema de un gasificador típico de lecho fijo en configuración downdraft. La
oxidación de la biomasa genera calor para mantener el proceso de gasificación.
Estos reactores se caracterizan por generar un gas relativamente limpio de alquitranes y
con una conversión de carbono elevada: la temperatura de salida es alta, debido a que el
gas atraviesa la zona de oxidación antes de salir del reactor. Sin embargo, su capacidad
específica es baja y su potencial de escalado, muy limitado.
La mayoría del alquitrán en el syngas es destruido por craqueo térmico mientras pasa a
través de la zona de reacción. Los niveles de partículas en el syngas son típicamente bajos
debido a la ausencia de turbulencia en el gasificador, pero el gas puede contener
componentes álcali mientras sale de la zona caliente del reactor. El principal inconveniente
de los gasificadores downdraft es el alto contenido en cenizas arrastradas junto con el gas
producido. Este tipo de reactores requieren combustibles con un contenido en humedad
bajo (< 25%). Gasificadores de corriente descendente rara vez se utilizan para el carbón,
pero se utilizan en dispositivos de biomasa a pequeña escala para la producción de
electricidad distribuida [32].
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Figura 1-3. Gasificador de lecho fijo “downdraft”.
Por otra parte, los reactores en contracorriente denominados también “updraft” en donde
su agente gasificante asciende a través de la zona caliente del reactor, cerca de la parte
baja del gasificador, en dirección contracorriente al flujo de material sólido como muestra
la Figura 1-4. Reacciones exotérmicas entre aire/oxígeno y el char, teniendo lugar en el
lecho conducen el proceso de gasificación. Estos típicamente presentan una eficiencia
térmica más elevada, al ser la temperatura de salida baja, pero con el inconveniente de la
elevada carga de alquitranes en el gas producto, lo que obligaría a una exhaustiva limpieza
del gas para su uso en determinadas aplicaciones. Aunque sustancialmente mayores que
en el caso de los gasificadores en isocorriente, el potencial de escalado y la capacidad
específica siguen siendo bajos.
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Figura 1-4. Gasificador de lecho fijo “updraft”.
El calor en el gas sin tratar es transferido al material carbonoso de alimentación, mientras
los gases calientes ascienden, y el material carbonoso desciende a través del gasificador
sufriendo secado, pirólisis y gasificación (reducción+oxidación) finalmente. El gas
resultante sale a baja temperatura. Las concentraciones de alquitrán en el gas resultante
son altas (principal desventaja) ya que los vapores formados en las reacciones de pirólisis
son arrastrados hacia arriba a través del reactor con el gas resultante. Los niveles de
partículas en el gas resultante a tratar (raw) son bajos a causa de las condiciones de no
turbulencia. La ceniza es arrastrada junto con los sólidos en la dirección opuesta a la del
flujo de gas y es retirada de la parte inferior del gasificador. Con este tipo de gasificador se
consigue un buen intercambio de calor, además de admitir combustible con alta humedad,
puesto que en este caso pasa por una zona de secado. Gasificadores de corriente
ascendente se pueden utilizar para una variedad de biomasas y residuos y son menos
sensibles al tamaño de la biomasa. Es ampliamente utilizado para el carbón,
especialmente antracita y coque ya que estos combustibles producen un gas con una
cantidad limitada de alquitrán [33].
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Adicionalmente se identifica otro tipo de lecho fijo extra, el “crossdraft” En este caso, el
agente gasificante se introduce por un lateral del reactor, saliendo el gas de síntesis por el
lado diametralmente opuesto (Figura 1-5). Las distintas etapas de gasificación ocurren
concéntricas a la zona de inyección del agente oxidante, característica que permite operar
con reactores a pequeñas escalas. La principal desventaja es el alto contenido en alquitrán
obtenido.
Figura 1-5. Gasificador de lecho fijo “crossdraft”.
Los reactores de lecho fluidizado son aquellos en los que el agente gasificante circula
por el interior de los mismos a una velocidad ascensional tal que un lecho de sólido inerte,
que se añade a su interior, se encuentra en estado de fluidificación, existiendo en el interior
del gasificador una retromezcla que favorece la transferencia de materia y energía entre el
combustible y el gas. Existen dos categorías dentro de este tipo de gasificadores: los
burbujeantes y los circulantes [2].
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En los lechos fluidizados burbujeantes, la velocidad del agente fluidizante-gasificante
es lo suficientemente baja para que no haya una circulación significativa de sólido es decir
con un arrastre limitado de partículas. Por el contrario, en los lechos fluidizados
circulantes, la velocidad del agente es mucho más elevada, dando como resultado una
circulación de sólidos. Este sólido se recircula al reactor por medio del uso de un ciclón y
un sistema de retorno al gasificador [31]. Que conduce a una mayor eficiencia de la
conversión de carbono mediante el aumento del tiempo de conversión de partículas. Se
opera con velocidades superficiales superior, típicamente en el intervalo de 2-5 m/s,
mientras que la velocidad en el lecho fluidizado burbujeante está en el intervalo de 1-2 m/s.
Figura 1-6. Gasificador de lecho fluidizado burbujeante(a) y circulante (b).
Una de las ventajas más importantes de la gasificación en lecho fluidizado es la
uniformidad conseguida en la distribución de temperatura en el lecho, puesto que el
movimiento de las partículas favorece un mejor contacto gas-sólido, propiciando un mejor
mezclado. El gas utilizado para fluidizar el material del lecho puede ser aire, oxígeno,
vapor, gas resultante de un reciclado, o una combinación.
Los gasificadores de lecho fluidizado pueden ser dimensionados para instalaciones de
mediana y gran escala y son los más adecuados para situaciones donde hay una relativa
demanda constante del gas resultante. Esencialmente, todas las instalaciones
(a) (b)
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gasificadoras de grandes dimensiones construidas y probadas en la última década usan
diseños de lecho fluidizado. El gas resultante existente del gasificador típicamente tiene
altos niveles de partículas como resultado de la turbulencia en el reactor. Las partículas
consisten en cenizas originadas por la biomasa y partículas finas que escapan del lecho.
Dentro de esta clasificación, se pueden encontrar gasificadores de lecho fluidizado
burbujeante y de lecho fluidizado circulante.
En los gasificadores de lecho fluidizado burbujeante (Figura 1-6(a)) existe una interfase
que divide la zona libre de reacción (freeboard) de la zona de reacción (lecho). Como
consecuencia del mezclado, las distintas etapas de la gasificación descritas en la sección
1.1.2 no se distinguen. La diferencia que suponen los gasificadores de lecho fluidizado
circulante (Figura 1-6(b)) es la existencia de una tubería de retorno al reactor; como
consecuencia de la recirculación, se obtienen gases de síntesis con un poder calorífico 3
veces superior al de los gasificadores convencionales (4-6 MJ/Nm3).
Otro tipo de gasificación es el de Lecho arrastrado En este tipo de gasificadores los
sólidos son arrastrados en el flujo de gas, fluyendo en paralelo a altas velocidades (ver
Figura 1-7). Para la obtención de buenas conversiones, se requieren temperaturas de
reacción de 1200 ºC, puesto que el tiempo de residencia de los sólidos es muy corto (del
orden de segundos). Al operar con temperaturas tan altas, se suele operar en modo
slagging (con cenizas fundidas) a elevadas presiones.
Figura 1-7. Gasificador de lecho arrastrado.
El gasificador de flujo arrastrado con remoción de cenizas líquido (gasificadores
escorificación) convierte combustibles sólidos con una alta eficiencia, produciendo un gas
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libre de alquitrán, eliminando así los dos inconvenientes principales de otros sistemas. Si
bien se ha utilizado durante años para la gasificación del carbón, hay algunos
inconvenientes relacionados con la aplicación con la biomasa debido a la desventaja
económica con la reducción de tamaño de partícula de la biomasa y la inherentemente
pequeña dimensión de los equipos, causada por las limitaciones de transporte de las
cantidades de biomasa que pueden ser entregados a una planta [34] por tanto esta
tecnología usualmente utiliza como material carbonoso o combustible, al carbón.
1.2 Rasgos Generales de la desulfurización.
Uno de los principales obstáculos tecnológicos posterior al proceso de gasificación, es la
limpieza del gas de síntesis, puesto que se considera un paso crucial para el desarrollo de
las aplicaciones derivadas de este gas, como la generación de calor o síntesis de
compuestos químicos.
El gas de síntesis crudo que sale del gasificador contiene una serie de contaminantes
sólidos y fluidos que tienen que ser removidos, por lo general se hace a la temperatura
más alta posible, para lograr una eficiencia de ciclo recomendable; dicha limpieza ayuda a
proteger los equipos del proceso en el cual se esté implementando, puesto que
dependiendo del tipo de aplicación, cada contaminante crea riesgos específicos en su uso.
Desde las ineficiencias del proceso derivadas de alteraciones, tales como la corrosión de
tuberías y obstrucciones, hasta fallas catastróficas como la desactivación rápida y
permanente de catalizadores (en los casos en los cuales se haga uso de estos).
Existen gran variedad de tecnologías para purificar la corriente de gas de síntesis crudo.
Algunos métodos son capaces de eliminar varios contaminantes en un solo proceso, tales
como el lavado en húmedo, mientras que otros se centran en la eliminación de un solo
contaminante. Las tecnologías de limpieza de gas son clasificadas de acuerdo al rango de
temperatura del proceso en: limpieza en caliente y limpieza en frío.
Limpieza de gas frío en general describe los procesos que se producen cerca de las
condiciones ambientales, mientras que la limpieza de gas caliente se ha utilizado para
describir las aplicaciones en una amplia gama de condiciones desde 400 ° C e incluso
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arriba de los 1300 °C. Sin embargo pocas operaciones de limpieza de gas caliente se
extienden más allá de 600 °C a fin de evitar materiales de conducción caros [1].
Otra de las clasificaciones está dada por el sitio donde se realiza el proceso de limpieza
siendo identificados dos, tanto dentro del gasificador ("in-situ"), como fuera de él (unidades
adicionales), con el fin de cumplir con los estrictos requisitos de las aplicaciones y la
legislación ambiental.
Según (Corella et al. 1999) [35] la eficacia de sorbentes a base de calcio como la dolomita
en un reactor adicional o en forma ex-situ, es sólo un poco mayor que el de la ubicación
In-situ. Este pequeño aumento de la eficacia se encuentra principalmente en la gasificación
con mezclas de H2O-O2, no hay diferencias químicas que tienen notables (entre las dos
ubicaciones de la dolomita) en la gasificación con aire, siendo innecesario diseñar y
fabricar un reactor adicional.
Los sistemas de limpieza de gas caliente son utilizados para eliminar diferentes compuesto
que limitan la aplicación del gas sintetizado, entre los cuales uno de los más importantes,
son los azufrados (H2S, COS y CS2,) procedentes de procesos típicos de gasificación de
carbón, en donde el rango de concentración esta entre 1000-14000 ppm. Siendo H2S la
especie principal o compuesto más abundante [30].
Estos compuestos en diferentes ámbitos generan alteraciones en las aplicaciones como el
sistema de Gasificación Integrada en Ciclo Combinado, puesto que deben ser eliminados,
con el fin de proteger la turbina de gas de la corrosión, limitando la concentración a <20
ppm [31]. Por otro lado, estos compuestos de azufre tienen efectos altamente perjudiciales
sobre el rendimiento de todos los tipos de celdas de combustible, pues el H2S es un
interferente del catalizador de Ni y el ánodo en celdas de combustible de carbonato
fundido, por tanto la concentración debe reducirse a <1 ppm [33] y [36].
El azufre se puede eliminar a través de diferentes modos y rutas. En general, puede ser
capturado en dos etapas: “in situ” (o en el lecho) y a la salida del gasificador en un reactor
diferente, una de las modalidades de mayor interés es la “in situ” puesto que supone una
unidad menos, lo cual influye en una disminución de costos, las técnicas de remoción de
Capítulo 1 39
compuestos azufrados “in situ” se basan en la adición directa de un agente sorbente al
gasificador, durante la gasificación, dando lugar a una serie de reacciones solido – gas no
catalíticas , que atrapan los compuestos azufrados especialmente el H2S, dejando al gas
de síntesis con una concentración más baja de estos compuestos [37] y [38].
En lo que respecta a sorbentes Westmoreland y Harrison [39] en un trabajo pionero
realizaron un estudio termodinámico del potencial de reacción de 28 sólidos diferentes,
principalmente óxidos metálicos, para su aplicación en la desulfuración de gas de síntesis.
Utilizando el método de minimización de las energías libres de formación, se determinaron
las concentraciones de equilibrio de azufre, y la estabilidad del compuesto sólido formado
frente a la temperatura.
Sin embargo La mayor parte del azufre eliminado en el lecho, se ha logrado con los
sorbentes a base de calcio que están disponibles de forma natural como la piedra caliza
o dolomita. Además  Hay algunos sorbentes disponibles comercialmente, que pueden ser
más eficiente que estos [40] Y [41].
Las reacciones de descomposición y sulfuración de los sorbentes con base en calcio son:
Sulfuración directa:
Ecuación (1.10): CaCO3 + H2S → CaS + CO 2  + H2O;
Ecuación (1.11): CaCO3 • MgO + H2S → CaS • MgO + CO2 + H2O
La calcinación:
Ecuación (1.12): CaCO3→ CaO + CO2;
Ecuación (1.13 4): CaCO3 • MgO → CaO • MgO + CO2
Sulfuración de sorbentes  calcinados:
Ecuación (1.14): CaO + H2S → CaS + H2O;
Ecuación (1.15): CaO • MgO + H2S → CaS • MgO + H2O
Reacción secundaria:
Ecuación (1.16): CaS + 2O2 → CaSO4
El CaS  es un producto relativamente inestable y puede reaccionar con O2 en ciertos sitios
del reactor donde este está más concentrado, a través de una reacción secundaria no
deseada (1.16) para formar CaSO4 que forma una capa fija en la superficie del sorbente,
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que reduce la extensión de la reacción. Según Agnew et al [33], la eficiencia de la captura
de azufre depende de cuatro tipos de competencia: (I) de calcinación de sorbente con el
crecimiento del área superficial relacionada; (II) la sinterización del sorbente con una
disminución asociada, en la zona de superficie; (III) sulfuración del sorbente / sorbente
calcinado; y (IV) la sinterización del sulfuro. Para lograr una capacidad de desulfuración
altamente eficiente, se necesitan condiciones de proceso adecuadas y un buen sorbente
de azufre.
Los estudios anteriores de la desulfuración de gases calientes utilizando dolomita y piedra
caliza se han iniciado por Squires et al. [42] - [43] y Borgwardt y Roache [44]. Squires et
al. [43] propusieron que la dolomita calcinada se puede utilizar como agente de captura de
azufre para la limpieza de gas de síntesis a alta presión y temperatura. Basado en el
equilibrio para la reacción de (1.11), los autores concluyeron que la temperatura óptima de
sorción de azufre sería por encima de 750 °C aproximadamente. Borgwardt y Roache [44]
estudiaron la reacción de piedra caliza con H2S y azufre elemental en el intervalo de
temperatura de 570 a 850 º C. Los autores encontraron que las partículas de sorción que
varían en tamaño desde 1,6 hasta 100 micras tenían una energía de activación de 42 kcal
/ mol y una constante de velocidad de 0,66 (L cm) / (g mol de H2S min) a 750 °C. La
reacción entre H2S y piedra caliza fue inhibida por H2 y HCl que reacciona con la piedra
caliza para formar CaCl2.
Con el fin de obtener datos de las características de fluidización de mezclas de sorbentes,
así como la velocidad de reacción de sulfuración relacionada con la eliminación de azufre
in situ, Abbasian et al. [45] Estudiaron la actividad de la piedra caliza y dolomita en la
desulfuración en un gasificador de lecho fluidizado. Se realiza un estudio cinético para la
comparación de las velocidades de reacción de dolomita y piedra caliza mediante la
realización de pruebas de sulfuración (reacción de CaO con H2S donde el CaO se obtiene
por calcinación de piedra caliza y dolomita) en el rango de temperatura de 650 1050 °C.
La captura de azufre se puede realizar de manera efectiva mediante el uso tanto de piedra
caliza y dolomita sin influencia en la eficiencia de conversión de carbón, aunque dolomita
captura azufre más rápido que la piedra caliza debido a su diferencia en la matriz de poros.
Con el tiempo de reacción suficiente, CaS se produce a partir de dolomita, reaccionando
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con el oxígeno más fácilmente que la piedra caliza para producir un producto ecológico
estable CaSO4.
La temperatura de calcinación de dolomita y piedra caliza tiene una influencia significativa
en su capacidad de captura de azufre. Fenouil y Lynn [46] comparan la capacidad de
eliminación de H2S de tres sorbentes a base de calcio, la piedra caliza, la piedra caliza
dolomítica y la dolomita, a temperaturas por encima y por debajo de la temperatura de
calcinación de la piedra caliza, que es de aproximadamente 900 ° C en CO2 a presión de
1 bar . Los autores encontraron que la conversión completa se puede lograr con todas las
muestras por encima de las temperaturas de calcinación. La velocidad de reacción
aumentó con el aumento de relación de magnesio – calcio en el sorbente; sin embargo, el
desgaste químico también aumentó de manera espontánea lo cual dificultaba el proceso
de captura de azufre debido a velocidades de reacción reducidas. A temperaturas
inferiores a las temperaturas de calcinación, dolomita y piedra caliza dolomítica no eran
sorbentes efectivos de H2S. Sin embargo, a temperaturas mayores que 700°C, se daba
una velocidad de reacción de sulfuración de dolomita alta, se observó que era aún bastante
comparables a las tasas de otros dos sorbentes utilizados por encima de la temperatura
de calcinación de CaCO3.
Heesink y Swaaij [47] investigaron la sulfuración de piedra caliza calcinada, para H2S, COS
individualmente y con sus mezclas, en rangos de temperatura de 500 a 700 °C. Los
experimentos se llevaron a cabo para determinar órdenes de reacción y energías de
activación. Los autores también evaluaron el efecto de la concentración de O2  y
encontraron que altos niveles de oxígeno  generan resultados pobres debido a la formación
de CaSO4, y que pequeñas cantidades de oxígeno mejoran el proceso de sulfuración. Los
autores finalmente determinan el orden de reacción de H2S como 0,5 en todos los niveles
de temperatura, mientras que la de COS era dependiente de la temperatura de reacción
con 0,18 a 600 ° C y 0,32 a 650 º C. La energía de activación de sulfuración fue de 160 y
200 kJ / mol para el H2S y COS, respectivamente. Los autores también encontraron que la
reacción CaO con H2S se vio obstaculizada por la presencia de COS, H2 y CO Además, la
Sulfuración llevada a cabo con la mezcla de H2S y COS (en una relación molar de 15.6:1)
tuvieron menor reactividad que con H2S solo.
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Para investigar las capacidades de captura de azufre de diferentes sorbentes a base de
calcio en condiciones de gasificación a presión fue examinada por Yrjas y col [48], la
sulfuración de un conjunto de muestras física y químicamente diferentes de piedra caliza
y dolomita a una presión de 2 MPa y una temperatura de 950 ° C. Que compararon las
capacidades de desulfuración de muestras totalmente calcinadas, parcialmente calcinadas
y no calcinadas. Las propiedades y composiciones de las calizas y dolomitas probadas en
este estudio se muestran en la Tabla 1-2.
Los autores encontraron que la piedra caliza no calcinada tiene una baja capacidad de
desulfuración, mientras que dolomitas parcialmente calcinadas tenían una mayor
capacidad de sorción de H2S que la piedra caliza sin calcinar. La diferencia se deriva de la
porosidad, lo que hace que el efecto de sinterización de CaS menos pronunciado. Los
autores concluyeron finalmente que, si las condiciones en el gasificador causan que el
sorbente de azufre a base de Ca permanezca sin calcinar, la dolomita se debe utilizar como
el agente de desulfuración, pero si la piedra caliza y dolomita están en forma calcinada
ambos son sorbentes de azufre eficientes. Sin embargo, el producto de desulfuración
(CaS) a partir de dolomita puede ser más fácil de estabilizar en forma de  CaSO4 como se
mencionó anteriormente por Abbasian et al. [49].


























P. caliza 1 250-300 1681 2.25 0.178 98.5 3.1
P. caliza 2 250-300 2416 1.49 0.075 99.4 2.0
P. caliza 3 250-300 b b b 99.8 2.0
P. caliza 4 250-300 b b b 98.9 2.5
P. caliza 5 250-300 1351 4.63 0.324 97.0 2.0
P. caliza 6 250-300 1762 2.94 0.077 82.3 2.0
P. caliza 7 250-300 b b b 99.1 1.4
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P. caliza 8 250-300 b b b 90.9 4.2
P. caliza 9 250-300 2786 3.74 0.063 86.1 8.0
P. caliza 10 250-355 b b b 100.5 1.8
P. caliza 11 250-355 b b b 101.0 0.6
Dolomita 12 250-300 b b b 61.8 45.1
Dolomita 13 200-400 b b b 44.6 19.6
Dolomita 14 200-400 b b b 60.6 38.2
Dolomita 15 250-300 2727 0.93 0.022 67.1 29.8
Dolomita 16 250-300 2855 0.06 0.010 56.4 40.3
Dolomita 17 200-400 b b b 56.7 39.0
a Los valores se derivan de experimentos de calcinación con un TGA presurizado.b No medida.
El efecto de la dimensión fractal, es una medida de la distribución del tamaño de poros de
una estructura porosa en muestras de piedra caliza calcinada. Según Luo et al. [50] una
alta dimensión fractal indica una fracción en volumen grande de pequeños poros y una
pequeña fracción de volumen de poros grandes. Sin embargo, la dimensión fractal no
refleja la porosidad de las estructuras porosas cuantitativamente. Para la calcinación de
piedra caliza, una alta dimensión fractal indica que la piedra caliza tiene muchos más poros
pequeños (es decir, una amplia distribución de tamaños de poros) o se sinteriza (lo que
significa una pequeña fracción de poros grandes).
Con el fin de mejorar la afinidad de sorbentes para la eliminación de azufre, Al-Shawabkeh
et al. [51] investigaron tratamientos para la dolomita, mediante la hidratación y
deshidratación, poniendo la ceniza en suspensión con Ca (OH) 2 en agua, y calcinando la
piedra caliza para mejorar su capacidad de remoción de SO 2 o H 2S. Los autores
encontraron que la conversión de la piedra caliza calcinada y no calcinada a temperatura
850 ° C y 1% de H2S tuvo una sulfuración de 92% y 48%, respectivamente. Tanto la
velocidad de sulfuración inicial y la conversión final de la piedra caliza no calcinada, fueron
profundamente reducidas en presencia de vapor de agua (0,28 a 2,9%). Lo que supone
una Caída de más del 89% de la tasa inicial, esto a 2,9 Kpa de presión parcial de vapor,
mientras que sólo la tasa de sulfuración inicial de la piedra caliza calcinada se redujo al
aumentar la concentración de vapor 1 a 5,2%.
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Los efectos de sinterización en la captura de azufre generados por la piedra caliza y la
dolomita calcinada y parcialmente calcinada fue demostrada por Agnew et al. [52]. Los
autores mencionan que la mayoría de los experimentos de desulfuración se llevaron a cabo
bajo un atmósfera que no era un ambiente práctico dentro del gasificador (H2O,
CO2 catalizan la sinterización).
Un modelo matemático basado en la predicción de crecimiento de las áreas superficiales
de Ca (OH)2 con el tiempo a diversas temperaturas se desarrolló para predecir la cinética
de reacción. Los resultados finales mostraron que a bajas temperaturas, la velocidad de
sinterización fue más rápida que la de la calcinación, causando baja evolución del área
superficial; mientras que a temperaturas más altas, las tasas de calcinación y sinterización
fueron de magnitud similar, que permite un mayor crecimiento de área superficial. Por lo
tanto los autores sugieren altas temperaturas y tiempo de residencia corto sería una
solución adecuada para evitar la sinterización.
Además de dolomita y piedra caliza, algunos sorbentes disponibles comercialmente, tales
como acetato de calcio (CA) y acetato de magnesio - calcio (CMA) demuestran ser más
eficientes en la desulfuración de gases calientes. La eficiencia de eliminación de H2S de
12 diferentes materiales a base de calcio, ya sean naturales o comercialmente disponibles
o modificado mediante la adición de ciertos aditivos se compararon por García-Labiano et
al.[40].
Las características físicas de los sorbentes se enumeran en la Tabla 1-3. Las condiciones
experimentales para sorbentes naturales y comerciales son temperatura de  1000 ° C,
tiempo de residencia de 0,8 s y con 5.000 ppmv de H2S. encontrando que CA y CMA tenían
la más alta capacidad de captura de azufre de 90% y 59%, respectivamente, seguido de
la dolomita, hidróxido de calcio comercial y piedra caliza Alborge con una capacidad de
captura de azufre alrededor de 50%. Omyacarb y Derbyshire, calizas tenían menor
capacidad de desulfuración de sólo el 20%. Caliza Omyacard fue seleccionado como
material básico con CA y LGS (lignosulfonato) aditivos para preparar los sorbentes
modificados CH Omy -LGS (Omyacard caliza + 2 p.% LGS(lignosulfonato) ) y CH Omy -CA
(Omyacard caliza + 2 p.% CA), respectivamente.
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Una mejora de la capacidad de captura de azufre se obtuvo, para ambos sorbentes
modificados con respecto a los hidróxidos de calcio sin aditivos. Resultados similares en
referencia a las eficiencias también fueron reportados por los mismos autores, Adanez et
al. [32] en un trabajo anterior. Con condiciones experimentales tales como: temperatura de
1000 ° C y 800 ° C y tiempo de residencia de 0,8 s. Se encontró que la máxima cantidad
de H 2 S removido en términos porcentuales, siendo estas de aproximadamente 90% para
CA y alrededor del 60% de CMA para la relación Ca/S de 2 a  una temperatura de 1000 °
C y un tiempo de residencia de 0,8 s.
Tabla 1-3. Características físicas de los sorbentes  a base de calcio [40].
Tipo Sorbentes
Superficie BET (m 2 /
g)
Hg porosidad (%)
Crudo Calcinado a d p (µ) Crudo Calcinado a
N
Caliza Omyacarb 1 22 9 3 56
Caliza Derbyshire 1 22 23 2 55
Caliza Alborge 2 28 20 19 64
Dolomita Sierra de
Arcos
5 27 43 13 57
C
Chcom 19 23 27 ---- ----
CA ---- 48 480 b ---- ----
CMA ---- 48 168 b ---- ----
M
CH Omy 30 29 32 ---- ----
CH Omy -LGS 22 24 11 ---- ----
CH Omy -CA 8 30 29 ---- ----
CH Alb 25 28 22 ---- ----
CH Alb -LGS 24 23 15 ---- ----
N, C, M significa: natural, comercial, modificado, respectivamente.
a Calcinado en tubo de caída a 1000 ° C durante 0,8 s.
b Tamaño de partícula de las cenosferas después de la des volatilización del sorbente crudo.
Nimmo et al.[53] también comparó la reactividad de captura de azufre del acetato de calcio
calcinado (SCA) combinado con muestras de piedra caliza y dolomita (caliza Omyacarb y
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dolomita Sierra de Arcos) en diferentes condiciones usando un reactor de tubo de caída
(drop tube reactor o DTR) y un reactor de flujo de lecho fijo (fixed-bed flowreactor o
FBR). La solución de acetato de calcio se calcinó en el DTR a temperaturas de 800 ° C y
1050 ° C; las muestras de piedra caliza y dolomita también se calcinaron bajo condiciones
similares.
Los lotes de SCA, la piedra caliza y la dolomita, preparados en el DTR a 1050 ° C, se
sulfurado con el FBR dentro del rango de temperatura de 600 ° C y 900 ° C para evaluar
sus reactividades relativas de captura de azufre. Los autores encontraron que las
conversiones significativamente más altos se lograron por el SCA, especialmente a la
temperatura de FBR más alta (900 °C), donde se observó una diferencia en la conversión
de más de 40%.Aunque la superficie de SCA fue mucho menor que la piedra caliza o la
dolomita, el SCA puede ser hasta 4 veces más eficiente en la sorción de H2S en
comparación con piedra caliza y dolomita preparada de forma similar a la temperatura de
1050 ° C.
Sorbentes a base de calcio pueden por lo tanto eliminar el azufre en el gasificador
mejorando  la eficiencia global del proceso y también simplifican el sistema mediante el
uso de un equipo menos aguas abajo. Sin embargo, para los sorbentes a base de calcio,
el nivel de azufre alcanzado en la salida está significativamente dependiendo de la presión
parcial de vapor de agua y CO 2 y la temperatura de reacción. Para el gas producido a
partir de vapor de proceso de gasificación de soplado con un contenido de vapor superior
a 10 % vol, difícilmente puede lograr una concentración inferior a 20 ppmv de H2S
[40]. También las grandes cantidades de sorbentes amoniacal producidos con piedra
caliza y dolomita contienen sulfuro de calcio que no es estable con el medio ambiente y
requiere una etapa de estabilización adicional para oxidar el sulfuro de calcio al material
ambientalmente aceptable para la eliminación.
Hasta ahora, sólo un número muy limitado de estudios consideró regenerar sorbentes a
base de calcio, en gran parte debido a dos razones: la primera es que la piedra caliza y
dolomita son relativamente suaves y se rompen fácilmente y la segunda es la formación
de una capa de sulfato durante la regeneración que produce una pérdida de material activo.
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1.3 Sulfuración de Sorbentes a base de Ca calcinados
En este punto se estudia la sulfuración de sorbentes de origen cálcico calcinados
determinándose la cinética de la reacción y se analiza  cual  es  el  mecanismo  que
controla  la  reacción  de  sulfuración  de calizas o dolomitas totalmente calcinadas así
como otros efectos relacionados con la especificidad del proceso.
Con respecto al proceso de la sulfuración no existe hasta el momento un consenso entre
distintos autores. Así, Borgwardt y col. (1984) [44] y Fenouil y Lynn (1995b, c) [46]
encontraron que la reacción estaba controlada por la difusión de H2S en la capa de
producto. Heesink y Van Swaaij (1995) [47] concluyeron que la sulfuración estaba
controlada por la reacción química superficial. Abbasian y col. (1990) [45] sugirieron que
la reacción tenía un control mixto por la reacción química superficial y la difusión interna.
Allen y Hayhurst (1991) [54] propusieron un  mecanismo,  con  presencia  de  un  producto
intermedio,  aplicando  un modelo  en  el  que  la  etapa  controlante  es la reacción química
superficial ; indican que la formación de CaS no sigue sencillas cinética de primer orden,
pero en su lugar se produce la inhibición a mayores concentraciones de H2S. El sistema
fue modelado mediante la aplicación de la cinética de Langmuir-Hinshelwood con el
esquema: CaO + H2S → Ca (OH) (SH) → CaS + H2O. Las constantes de velocidad de los
dos pasos se derivaron de ser 4,1 × 10 -6 m/s y 5,0 × 10 -7 mol/m2 s, respectivamente. Así,
la constante de velocidad para la primera etapa es tres veces mayor que para la reacción
entre CaO y SO2, que tiene un valor de 1,4 × 10-6 m/s. Ambos pasos en la reacción entre
H2S y CaO parecen tener energías de activación insignificantes. Finalmente, Nguyen y
Watkinson (1993)[55] encontraron que la reacción química superficial era la controlante en
las primeras  etapas  de  la  reacción  y  que  la  difusión  a  través  de  la  capa  de producto
empezaba a tomar importancia posteriormente.
La reacción heterogénea compleja, de corta duración, limitada por fase gaseosa y difusión
en estado sólido con transformaciones físicas simultáneas del sólido. es altamente
dependiente de las propiedades estructurales de reactivo sólido, puesto que la difusión de
poro y difusión a través de la capa de producto, son los procesos de control en la
sulfatación de los sorbentes cálcicos [56]. El taponamiento de los poros es inevitable
debido a la formación de producto sólido más denso. Estudios de Literatura también
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confirmaron que la estructura de poros del reactivo sólido cambió significativamente
durante la reacción de sulfatación [57] [58] y [59].
Variaciones de la estructura de poros durante las reacciones gas-sólido y la estructura de
poros inicial del reactivo sólido tienen efectos muy importantes sobre la cinética de estas
reacciones. La distribución del tamaño de poro inicial del reactivo sólido cambia tanto la
resistencia a la difusión del reactivo gaseoso a través de los poros y el área superficial
activa del sólido. Se encuentra que la difusión es el paso limitante de la velocidad en la
reacción que a su vez es inversamente proporcional al tamaño de partícula. La distribución
del tamaño de poro de las muestras de sorbente calcinado se vio afectada
considerablemente por la temperatura de calcinación. La constante de velocidad de
reacción disminuye exponencialmente con el tiempo debido a la formación de una capa de
CaSO4 en la superficie de CaO (limitado por el O2) (Doǧu 1981) [60].
Tampoco hay acuerdo en la magnitud de los parámetros cinéticos tales como energía de
activación y orden de reacción. En la bibliografía se encuentran valores para la energía de
activación comprendidos entre 22 kJ/mol (Westmoreland y col., 1977) [61] y 160 kJ/mol
(Heesink y Van Swaaij, 1995) [47] y órdenes de reacción entre 0.5 (Heesink y Van Swaaij,
1995) y 1 (Westmoreland y col., 1977; Abbasian y col., 1990)[47] [61] [45].
La mayoría de los trabajos previos en los que se ha investigado la cinética de la sulfuración
de compuestos cálcicos se han realizado con unos intervalos muy estrechos de tamaño de
partículas (típicos de reactores de lecho fluidizado), esto en gran medida para la parte
investigativa en reactores de lecho fluidizado es bueno puesto que es posible garantizar
condiciones óptimas de fluidodinámica para reactores comunes de diferentes escalas y
hacer el proceso reproducible.
1.3.1 Redistribución de azufre durante la Gasificación del carbón (tipos de azufre)
El mecanismo de formación de compuestos azufrados gaseosos y sus reacciones
posteriores difieren significativamente durante la desgasificación del carbón. Según Attar
[62] , las reacciones de los compuestos de azufre que se producen dentro de la partícula
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de carbón durante la desgasificación se pueden clasificar de la siguiente manera:
reacciones de piritas, reacciones de azufre orgánico y reacciones entre la materia mineral
y compuestos de azufre.
La pirita se descompone durante la desvolatilización de acuerdo con la siguiente reacción:
FeS 2 → FeS + S, que se suscita alrededor de 550-600 ° C. independientemente de las
características del carbón y las condiciones de desgasificado; en el rango de temperatura
de 700-1000 ° C, el producto final de la descomposición de la pirita que queda en el char
es FeS, [63] .
En términos generales, el contenido de diversos grupos funcionales orgánicos que
contienen azufre depende del carbón. Los resultados de la investigación de la distribución
de los grupos orgánicos de azufre muestran que el contenido de azufre no tiofénico
disminuye mientras que el contenido de tiofenos aumenta con el rango o categoría del
carbón [64], [65] y [66] . Esto se explica por el hecho de que tiofenos estables se forman
a partir de compuestos orgánicos de azufre menos estables (tioles y sulfuros), durante
carbonificación [67]. En otras palabras, se puede decir que los carbones de rango similar
tienen una distribución similar de grupos funcionales que contienen azufre. Calkins [68]
demostró que durante la desvolatilización sulfuros alifáticos, mercaptanos y disulfuros se
descomponen a 600-800 ° C, sulfuros y mercaptanos aromáticos a 900 ° C, mientras que
los compuestos de azufre tiofénicos se descomponen a temperaturas incluso más altas.
Como resultado, principalmente tiofenos permanecen en el residuo carbonoso después de
la desvolatilización [68] y [69] .
Debido a las condiciones reductoras que prevalecen durante la desvolatilización, H2S es
el compuesto gaseoso que contiene azufre más común en los volátiles. Otros compuestos,
como COS y CS2 , están presentes en menor medida. Una cierta cantidad de azufre,
presente en los constituyentes de alquitrán, se libera con el alquitrán [70] y [71]. La
reacción más importante de H2S, que se forma por la descomposición de la pirita y
compuestos orgánicos, es la reacción con carbonatos (predominantemente de CaCO 3 y
MgCO 3 ) y los óxidos formados a partir de ellos. Los productos finales son sulfuros, por el
cual una parte de la H2S se retiene en el Char [72].
Carbon–S + calor → H 2 S + COS + ... + Char-S
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Los compuestos de azufre liberados durante la desgasificación son posteriormente
oxidados a SO2. Esta oxidación se produce durante la combustión de los volátiles y se lleva
a cabo fuera de la partícula de carbón original. La cantidad de azufre que se libera durante
la desvolatilización del carbón depende en gran medida del contenido de azufre del carbón,
las formas de azufre y, en menor medida, en otras propiedades del carbón y condiciones
de desgasificado. Con el aumento de la temperatura de desvolatilización, la cantidad de
azufre que queda está en el remanente del char, pero no de forma significativa en el rango
de temperatura de 700-1000 ° C [64] , [70] y [71] . Así, en este rango de temperatura, las
características de carbón y el contenido de las formas de azufre en el carbón tienen una
influencia predominante sobre la cantidad de azufre que permanece en el Char [73] .
1.3.2 Problemas asociados a los productos generados por la desulfurización “in
situ” con sorbentes cálcicos.
Una problemática asociadas al uso de la técnica de desulfurización in situ con sorbentes
cálcicos, es el hecho de que al ser un sorbente que difícilmente se regenera lo que se
traduce en un flujo constante de materiales, es decir un constante recambio de los
sorbentes y una continua generación de residuos de este luego de su uso; estos residuos
suponen un inconveniente puesto que se deben disponer, y siendo el principal producto
de este proceso el sulfuro de calcio, que al reaccionar con el agua o vapor de agua
regenera H2S como una reacción inversa a la reacción de sulfatación (1) Tabla 1-4. Este
fenómeno ha sido investigado por algunos autores [13] que han demostrado que esta
reacción se suscita en presencia de vapor de agua atmosférico o agua superficial, una
propiedad que lo hace inadecuado para ser usado como material de relleno, una opción
que habría sido la alternativa más simple y de menor costo.
Sin embargo existen varios métodos para convertir este residuo en un producto "no
peligrosos" o para obtener algún uso. Uno de ellos consiste hacer reaccionar CaS con
agua y MDEA (Metildietanolamina) para recuperar H2S a temperatura ambiente [74]. Otro
método que es interesante y que está relacionado con el hecho de que proviene de un
proceso a alta temperatura, es la estabilización a alta temperatura. Que en la mayoría de
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los estudios llevados a cabo implica la oxidación de CaS. Uno de estos intentos de
recuperar CaO, para volver a utilizarlo [49] es la prevención de la formación de sulfato.
Desafortunadamente esta reacción se debe realizar a temperaturas muy altas (por encima
de 1400 ° C) y la capacidad de retención de H2S disminuye rápidamente después de unos
pocos ciclos. Wu et al. [75] También utilizan pequeñas cantidades de sulfuro de calcio y
afirmó haber encontrado un efecto sinérgico entre H2O y O2 durante la oxidación a alta
temperatura. Otros investigadores han estudiado esta oxidación a temperaturas más bajas
con la intención de oxidar el sulfuro de calcio y convertirlo en una mezcla de sulfato de
calcio y óxido de calcio, [76] .




(1) H2S + CaO ↔ CaS + H2O(g) −59.2
(2) CaS + 3/2O2 ↔ CaO + SO2 −458.9
(3) CaS + 2O2 ↔ CaSO4 −952.2
(4) CaS + CO2 ↔ CaO + COS + 93
(5) CaS + 3CO2 ↔ CaO + 3CO + SO2 + 390
(6) CaS + 3H2O ↔ CaO + 3H2 + SO2 +266.6
(7) COS + 2O2 ↔ CO2 + SO2 −552
(8) H2S + 3/2O2 ↔ H2O + SO2 −515.2
(9) COS + H2O(g) ↔ H2S + CO2 −33.6
(10) CO2 + H2S ↔ COS + H2O(g) +33.6
(11) CO2 + 2H2S ↔ CS2 + 2H2O(g) + 68
(12) 2CaS + CO2 ↔ CS2 + 2CaO +186.42
(13) COS + CaS ↔ CS2 + CaO +93.4
(14) CaS + 3CaSO4 ↔ 4CaO + 4SO2 +1020.8
(15) CaS + 4CO2 ↔ CaSO4 + 4CO +179.8
(16) CaS + 2CO2 ↔ CaCO3 + COS −419.9
(17) H2S + CO ⇌ H2 +COS -----
(18) COS+ H 2 S ⇌ CS2 +H 2 O ------
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Se sabe que el sulfuro de calcio también puede ser oxidado por el dióxido de carbono [9]
y [76] y por el vapor de agua [76] y [75] . De hecho, varias reacciones se han propuesto
como (4) - (6) (Tabla 1-4). Por ejemplo, una de estas reacciones (4) es la inversa de la
reacción de absorción de COS por CaO, que tiene lugar en el proceso de desulfuración de
gas. Otros reacción es la inversa de H2S absorción por CaO (1).
La temperatura de los gases que entran en contacto con el sulfuro de calcio también se ha
mantenido constante, pero las reacciones (2) y (3) son muy rápida y exotérmica. Por lo
tanto, la temperatura del lecho aumenta considerablemente y por lo tanto las reacciones
no tienen lugar en condiciones isotérmicas. Si el O2 está presente junto con CO2 y H2O,
cualquier sulfuro de carbonilo formado por la reacción (4) puede reaccionar con el oxígeno
de acuerdo con la reacción exotérmica (7) que modifica la composición del gas y también
genera más calor.
COS también pueden reaccionar con CaO por la inversa de la reacción (4) y el CaS recién
formado puede reaccionar. Cuando el vapor de agua está presente, una de las
posibilidades es que el sulfuro de hidrógeno se forma por la inversa de la reacción (1). Este
H2S puede reaccionar con el oxígeno, lo que lleva a la reacción exotérmica (8) (Tabla 1-4),
lo que también modifica la composición del gas y genera más calor. Otra posible reacción
entre COS y H2O es (9) (Tabla 1-4), una reacción de hidrólisis que reducen la presencia
de COS. Ishida [12] también sugieren la aparición de las reacciones (10) y (11). En este
estudio es probable que estas reacciones se den en buena medida por la cantidad de H2S
en los gases. Adicionalmente, COS se detecta que muestra que pueden ocurrir reacciones
(4) y (12).
Otra posible reacción considerada por varios autores y estudiado por Kamphuis et al., [77]
es (14) (Tabla 1-4). Esta es una reacción entre los sólidos. El autor llega a la conclusión
de que se produce cuando una mezcla de estos componentes se calienta en una atmósfera
inerte a una temperatura superior a 827 °C o 1100 °k. En función de las cantidades
inicialmente presentes, la reacción puede alcanzar cerca de una conversión completa.
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2.Montaje experimental y Metodología.
En esta sección se detalla todo lo referente a los procedimientos experimentales realizados
para esta investigación, de igual forma se describen muchos de los pasos intermedios,
como caracterizaciones y análisis de materiales.
2.1 Materiales - Carbón y Sorbentes  cálcicos.
Para Evaluar el proceso de Captura de Azufre “in situ” para carbón colombiano con
diferentes sorbentes cálcicos en un gasificador de lecho fluidizado burbujeante, se
utilizaron tres sorbentes  cálcicos comerciales, denominados C1, C2 y C3 los cuales serán
descritos más adelante en esta sección, determinando los efectos causados en el proceso
y la eficiencia de este. Es importante mencionar que la selección de estos materiales
sorbentes se realizó en base a lo encontrado en la literatura;  que “los sorbentes  cálcicos
ya calcinados tienen eficiencias mejores que los no calcinados como la dolomita o calcita
cruda”. [37] favoreciendo la captura de azufre, La diferencia se deriva de la porosidad, lo
que hace que el efecto de sinterización de CaS sea menos pronunciado, adicionalmente
sorbentes de este tipo son comunes en la industria y se adquieren a un bajo costo, Por lo
tanto, el presente estudio se centra en este tipo de sorbentes.
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2.1.1 Preparación del carbón y sorbentes cálcicos:
Se seleccionó un carbón colombiano de la mina manto Nechí 1 (Amagá, Antioquia)
clasificado como sub-bituminoso A (Subba) y tres sorbentes  cálcicos denominados C1 o
cal viva dolomítica(dolomita calcinada), C2 o mezcla desulfurante (mezcla entre dolomita
y calcita calcinada) y C3 o cal viva alto calcio (calcita calcinada), con los cuales se realizó
las pruebas experimentales, para esto se muelen en un molino de bolas y el producto se
clasifica hasta un tamaño adecuado para el proceso de gasificación en lecho fluidizado
aproximadamente 1mm (entre 1.400 y 0.850 mm) [44] siendo las densidades similares de
estos materiales es posible hacer uso de un tamaño de partícula homogéneo.
2.1.2 Caracterización del carbón y sorbentes cálcicos:
Análisis granulométrico. Después de someter el carbón y los sorbentes  a un proceso de
molienda, se selecciona el tamaño de partícula adecuado para su uso, se procede a
clasificar todo el material por el método de tamizado en seco, esto con el fin de evaluar la
homogeneidad de la mezcla una vez ha sido molido el material. Para llevar a cabo esta
clasificación se utilizó una tamizadora marca W. S. TYLER modelo RX-29, equipado con
tamices de 300 mm de diámetro (Figura 2-1).
Figura 2-1. Tamizadora marca W. S. TYLER modelo RX-29.
Densidad aparente. La densidad aparente tanto de los sorbentes  como del carbón fueron
calculados mediante análisis gravimétrico, usando una probeta de 500 ml. Se miden 500
ml de material y se pesa la masa, luego se procede a calcular la densidad aparente.
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Densidad real. Esta densidad únicamente mide el material sólido sin tener en cuenta la
porosidad del material, para esta se hace uso del procedimiento descrito en la ASTM
D5004-1. En la caracterización de un material es muy importante conocer la densidad
aparente y real para poder determinar su porosidad, que es el porcentaje de huecos o
espacios de aire en un material.
Caracterización fluido dinámica. Se determinaron la porosidad y velocidad mínima de
fluidización correspondiente a un lecho fluidizado. La determinación de estos parámetros
se llevó a cabo en columnas rellenas con partículas de los materiales mezclados con una
concentración de 10%,15% y 20% (% en base masa) de los sorbentes en el carbón, y
también por separado carbón y sorbentes puros (C1, C2 Y C3); para estos experimentos
se realizó tres repeticiones de cada uno con el fin de que estos sean representativos. Se
compararán los resultados experimentales obtenidos. La instalación experimental
empleada en la práctica se ha esquematizado en la Figura 2-2. Consiste en una
columna rellena con partículas de los sorbentes  y el carbón, por separado y mezclados.
La columna está provista en su parte inferior de una rejilla, destinada a soportar el sólido
y a distribuir uniformemente el fluido. El fluido se introduce por la parte inferior de la
columna. La columna está provista de dos tomas de presión conectada a un manómetro
diferencial que permiten determinar la pérdida de presión. También es posible medir la
variación de la altura del lecho.
Figura 2-2. Equipo de Fluidización.
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El equipo con el cual se realizaron las pruebas de fluidización del laboratorio de
operaciones unitarias consta de los siguientes elementos (Figura 2-2):
 Columna de fluidización (cuerpo del equipo) construida en acrílico, con un diámetro
es 8 cm. y una altura 110cm.
 Un cono distribuidor y una placa distribuidora (144 orificios de 1mm de diámetro)
de flujo.
 Para la medición de flujo se cuenta con un rotámetro (medidor de flujo con una bola
móvil) colocado en serie con una placa de orificio (flujómetro que trabaja con el
principio de diferenciales de presión por medio de una reducción en el diámetro por
el que circula el fluido).
 Dos medidores de presión diferencial.
 Un ciclón  para la remoción de material particulado de la corriente de salida.
 Un conjunto de manómetros en forma de U de izquierda a derecha en el laboratorio:
ΔP de la placa de orificio Y ΔP Distribuidor (líquido manométrico: mercurio); ΔP
Lecho, ΔP Ciclón y ΔP placa  de orificio (líquido manométrico: agua).
 Dos cilindros reguladores de presión, los cuales se encuentran conectados en la
toma de presión a la entrada de la placa de orificio, y en la toma de presión en la
parte inferior del conjunto de manómetros. Dichos cilindros amortiguan las posibles
oscilaciones en la presión y garantizan una adecuada lectura en las caídas de
presión del sistema.
 El gas fluidizante es tomado del sistema de aire a presión del laboratorio de
operaciones unitarias. Dicha toma de aire cuenta con un sistema de válvulas que
garantizan el adecuado flujo, funcionamiento y seguridad. Estas válvulas son tres
y están rotuladas como V1, V2, y V4.
V1: Válvula reguladora de presión, la cual permite garantizar una presión máxima de
operación en caso de obstrucción.
V2: Válvula de compuerta, la cual permite la regulación del gas fluidizante.
V4: Válvula de paso, la cual permite el corte o paso del gas fluidizante.
 Un manómetro de carátula graduado entre 0 y 20 psi, el cual reporta la presión
manométrica del aire en la válvula de regulación.
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Análisis Próximo del carbón. Este se hace según lo dispuesto en la norma  ASTM D3172,
que establece 5 ítems a evaluar: Carbono fijo, Humedad, Cenizas, Materia Volátil, Poder
Calorífico.
Carbono fijo (ASTM D-3172) Es la parte no volátil; Presente en el residuo de coque que
queda en el crisol luego de la cuantificación del material volátil este se quema en sólido.
Generalmente el porcentaje de carbono fijo no se obtiene pesando el residuo, sino por
diferencia una vez son conocidas la humedad, las cenizas y el material volátil.
Humedad (ASTM D3173)
 Humedad superficial. Es la humedad que pierde el carbón cuando es secado por
medio del aire del  medio ambiente del laboratorio.
 Humedad residual. Es aquella que se pierde de un carbón seco con aire
ambiental, cuando es sometido a una temperatura de 106ºC.
 Humedad total (ASTM D3302M ISO 589). Es la suma  de la humedad superficial
y la humedad residual.
Cenizas (ASTM D3174, ISO 1171)
 Las cenizas del carbón son un  residuo de la calcinación a 750ºC (ASTM) ó 815ºC
(ISO)  compuestos por minerales y sales existentes en el carbón.
 Es importante conocer las cenizas con el fin de seleccionar los equipos de
trituración, pulverización, combustión y  establecer los procesos de lavado y
limpieza.
 Un elevado contenido de sodio (Na2O > 2) promueve la formación de costras y un
alto contenido de hierro (Fe2O3) propicia la formación de escorias.
Volátiles (ASTM 3175, ISO 562): Las materias volátiles son desprendimientos gaseosos
de la materia orgánica durante el calentamiento exigido por la norma (a 950°C, 7 minutos
en atmósfera inerte). A medida que el carbón se calienta, se desprenden productos
gaseosos y líquidos. Los constituyentes son principalmente agua, hidrógeno, dióxido de
carbono, monóxido de carbono, sulfuros de hidrógeno, metano, amoniaco, benceno,
tolueno, naftaleno y vapores alquitranes.
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Poder calorífico (ASTM. D 2015 D5865): Representa la energía de combustión como
calor producido por una cantidad específica de una sustancia, se expresa en
kilocalorías/kilogramo o en Unidades Térmicas Británicas (BTU/Lb).
 Poder calorífico superior: considera agua líquida en los productos de combustión.
 Poder calorífico inferior: considera agua vapor en los productos de  combustión.
= − 5.85 9 ∗ % + % (2.1)
Azufre presente en el carbón (ASTM D2492 – D4239).
Azufre Total: El contenido de azufre se determina mediante el procedimiento detallado en
la norma ASTM D4239 y el uso de un equipo provisto de un horno tubular de alta
temperatura. Se pesan 0,1g de muestra menor a 1 mm en un recipiente de combustión.
Se introduce en el horno de alta temperatura precalentado a una temperatura de 1350°C
y se espera hasta que el equipo determine el contenido de azufre.
Tipos de azufre: El azufre se encuentra en los carbones en proporciones variables desde
0,1 hasta 10%. Este no se encuentra en una sola conformación si no que se divide en tres
tipos de azufre que son:
 Pirítico, (FeS2), muy denso, puede ser removido parcialmente  mediante el
lavado del carbón y es combustible.
 Orgánico, no se puede remover de manera económica, es parcialmente
combustible.
 Sulfático no es combustible, y pasa directamente a las cenizas.
Debido a los diferentes comportamientos de cada uno de los tipos de azufre y sabiendo
que, una fracción del azufre contenido en el carbón, el Sulfático no es combustible por
tanto pasa directamente a las cenizas en un proceso de gasificación e incluso en
combustión; se hace necesario realizar una caracterización de las concentraciones de
cada uno de los tipos de azufre en el carbón con el fin de garantizar que los análisis de
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desulfurización sean más acercados a la realidad puesto que, no todo el azufre puede ser
transferido o volatilizado al gas de síntesis y al medir la concentración de este en el Syngas
se está sobre estimando la eficiencia del proceso de desulfurización; para medir los tipos
de azufre presentes en el carbón se usa la norma ASTM D2492.
El azufre Sulfático se extrae de la muestra de análisis con ácido clorhídrico diluido. El
azufre Sulfático en el extracto se determinó gravimétricamente. Los sulfatos son solubles
en ácido clorhídrico pero azufre pirítico y orgánico no lo son. Azufre Pirítico  se calcula con
una combinación estequiométrica con hierro y el orgánico sale por diferencia.
Análisis elemental o último (ASTM D3176): Mediante el cual se obtuvo en forma
discretisada el contenido de cada elemento que compone el combustible en este caso el
carbón (Porcentaje en peso): Carbono, Hidrógeno, Oxígeno, Nitrógeno, Azufre, Humedad,
Cenizas.
Análisis DRX. Se realizó un análisis DRX (difracción de rayos x) con el fin de detectar
estructuras cristalinas cualitativa y cuánticamente; presentes en el absorbente, como CaO
y MgO. Siendo estos los compuestos principales que reaccionan con los contaminantes
azufrados del gas de síntesis dando lugar al proceso de desulfurización, que también serán
los predominantes puesto que los sorbentes están calcinados.
El equipo usado para el análisis DRX fue un Difractómetro de Rayos X Marca Panalytical
referencia X´Pert PRO MPD con ánodo de Cu y filtro de Ni. En laboratorio se cuenta con
el software para la adquisición de datos y de difracción y manejo de los componentes del
equipo y con una cámara de temperatura para la realización de pruebas hasta los 1600°C.
Los difractogramas de rayos X se registraron con CuKα1 = 1,5406 Å, operado a 45 kV y
40 mA. Los patrones de difracción se registraron en un intervalo (2θ) de 10⁰ a 90⁰ con un
tamaño de paso de barrido de 0.013⁰ y 59s por paso.
Análisis SEM (EDX). Se utilizó un equipo SEM JEOL JSM 5910 LV, con detectores BES
y SEI, para la generación de imágenes y detectores EDS y WDS para análisis químico
cualitativo y cuantitativo en muestras conductoras y no conductoras.
Microscopía electrónica de barrido (SEM). Inicialmente se puede observar en la Figura
2-3 el porta muestra con el material a observar el cual pasa antes de ser ingresado al
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microscopio por un proceso de impregnación de oro platino esto con el fin de hacer posible
su observación.
Figura 2-3. Impregnación con oro-platino.
Análisis BET (Área superficial). El área superficial específica y la porosimetría de los
sorbentes se determinaron con el equipo ASAP 2020 (Accelerated Surface Area and
Porosimetry System) mediante la adsorción y desorción de Nitrógeno en una masa
muestral de aproximadamente 0,2 g.
Porosimetría. Muestra Área superficial específica Según la IUPAC, los tamaños de poro
se pueden dividir de la siguiente manera:
 Microporos, con diámetros inferiores a 2 nm.
 Mesoporos, con diámetros comprendidos entre 2 y 50 nm.
 Macroporos, con diámetros superiores a 50 nm [78].
La distribución de tamaño de mesoporos, el volumen de poro y la distribución de área se
calcularon con el método BJH (Barrett, Joyner, and Halenda) [79].
Humedad. Para el cálculo de la humedad se utiliza una balanza HB43-S Halogen Mettler
Toledo (Figura 2-4) equipada con una lámpara halógena que calienta el material durante
3 minutos a una temperatura de 110°C hasta retirar la humedad y mide la pérdida de peso
del material, con la cual entrega el cálculo del porcentaje de humedad en la muestra.
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Figura 2-4. Balanza HB43-S Halogen Mettler Toledo.
2.2 Procedimiento de encendido y operación del
fluidizador
Primero se Realizó una identificación de todos los componentes del equipo con el fin de
determinar la ruta de las corrientes, sitios de alimentación, elementos de medición, válvulas
de paso y de regulación. Luego se procede a verificar que todas las válvulas que componen
el equipo se encuentren cerradas y encender el comprensor, se Introduce la muestra hasta
una altura de 15 cm mediante el cono de alimentación ubicado en la parte lateral del
fluidizador. La granulometría del material es con la que se trabajara todas las pruebas
experimentales de la presente investigación aproximadamente 1mm (entre 1.400 y 0.850
mm).
Por consiguiente el procedimiento para la fluidización es:
 Se abre lentamente la válvula de regulación V1 hasta alcanzar una presión de 15
psi.
 Manipular el caudal por medio de la válvula V2.
 Se realizó la toma de datos de altura del lecho, presión y caídas de presión en el
sistema para todos los caudales, comenzando desde caudal igual a cero y
realizando variaciones incrementándolo en la escala del rotámetro, muy bajas al
comienzo en la etapa de lecho fijo.
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 Se Media la altura de lecho estático. Debe tenerse en cuenta que después de
cargar la columna hay que expandir el lecho y luego se procede a medir la altura
del lecho estático.
 Aumentar el caudal hasta cuando la caída de presión en el lecho no varíe para 3 o
más caudales diferentes.
 Al alcanzar el punto de fluidización, deje el sistema intacto con el fin de continuar
con el procedimiento de desfluidización.
Para la desfluidización:
 Se disminuye el caudal realizando variaciones similares en la escala del rotámetro
muy bajas al final en la etapa de lecho fijo, realizando mediciones de altura del
lecho, presión y caída de presión en el sistema.
 Al llegar al caudal igual a cero, cierre completamente todas las válvulas del sistema.
Procedimiento de apagado del fluidizador:
 Se cierra completamente todas las válvulas del sistema y se apagar el compresor.
 Se Realiza la descarga del material del cuerpo del fluidizador quitando el cono
inferior del mismo.
 Se determina la densidad de partícula del material trabajado.
 Se determine el peso de material alimentado al fluidizador con el fin de determinar
posibles pérdidas por arrastre.
2.3 Montaje experimental
Los ensayos experimentales se dividieron en dos partes, la primera que se basa en la
experimentación en un reactor horizontal de lecho fijo y la segunda en la experimentación
en un reactor de lecho fluidizado burbujeante.
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2.3.1 Reactor horizontal de lecho fijo.
En esta parte de la fase experimental se probó la eficiencia de desulfuración de los
sorbentes C1, C2 y C3, para esto se construyó dos secciones dentro del reactor a presión
atmosférica, una donde se produce el gas de síntesis crudo (tubo de cuarzo de 13 cm de
largo por 2 cm de diámetro) y otra donde se esparce una capa de sorbente (tubo de cuarzo
de 14 cm de largo por 2 cm de diámetro) con el fin de simular el contacto del gas con las
partículas individualmente y así descartar fenómenos de difusión y transferencia de materia
entre partículas (ver Figura 2-7). El proceso se realizó a diferentes condiciones, donde se
varia el agente gasificante (humedad o vapor de agua) cuyo flujo en todos los casos se
calculó como él 25% del estequiometrico para combustión [30] y concentración de los
sorbentes en el carbón (Tabla 2-1).



















































Nota: * para los agentes Gasificantés de Aire seco, se usara aire sintético (20% Oxigeno O2 - 80% nitrógeno N2), para los
de Aire húmedo se usara el mismo aire sintético mezclado con agua. [80]
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De esta manera el número de experimentos resultantes en este reactor serán 14 de los
cuales 2 corresponderán a los blancos o corridas en ausencia de sorbente y 12  a
variaciones tanto de cantidad de sorbente como agente gasificante.
Para evaluar el proceso de captura de azufre se toman muestras del sorbente ya
reaccionado y se les cuantifica el azufre mediante la técnica de azufre total (ASTM D4239),
además se pesan al inicio y al final la ganancia de peso adicional al azufre identificado
provendrá de envenenamiento o interferencias de otro compuestos como el dióxido de
carbono (CO2), adicionalmente se evaluaron los sorbentes una vez se terminó el proceso
de captura mediante análisis BET o área superficial y porosimetría con el fin de observar
los cambios que sufre la partícula una vez a terminado el proceso, de igual forma se
realizaron análisis SEM - EDX y una comparación de este con su estado crudo,
adicionalmente se miden alteraciones en la eficiencia de gasificación midiendo la
composición del  gas mediante el uso del equipo de cromatografía Varian CP 3800
tomando muestras cada 10 minutos, posteriormente se hará análisis sobre la relación
H2/CO y CH4 / H2, con los cuales se calcula la eficiencia de la gasificación y se compara
con el blanco. El tiempo de duración de los experimentos será de 80 min.
2.3.2 Condiciones para la operación del reactor:
Es importante mencionar que las condiciones descritas a continuación se seleccionaron o
calcularon en base a la revisión bibliográfica y estado del arte presentados en el capítulo
anterior.
 Granulometría para el carbón y los sorbentes = aproximadamente 1mm (1.400 -
0.850 mm).
 Temperatura = 900 °C
 Tasa de calentamiento constante.
 Flujo del agente gasificante = 150 Cm3/min
 Velocidad del agente gasificante = 170.5 Cm/s
 Masa de carbón 85% = 10 g
 Masa de carbón 80% = 9.4 g
 Masa de sorbentes 15%= 1.8 g
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 Masa de sorbentes 20%= 2.4 g
 Longitud de lecho sorbente= 14 cm
El vapor de agua se obtiene haciendo pasar el aire por un recipiente hermético con agua,
con una velocidad de flujo constante de controlada por un controlador de flujo volumétrico
o nivel soportado también por una medición previa de bulbo húmedo y bulbo seco.
2.3.3 Descripción del reactor horizontal de cuarzo.
El reactor está compuesto por un tubo de cuarzo que está conectado a una unidad de
control que regula las tasas de calentamiento y la temperatura que suministraran las
resistencias (reactor alotermico) dentro del cilindro que edemas de contener las
resistencias que suministran calor al reactor recubren el tubo con material cerámico de 20
cm de espesor, asegurado por una chaqueta metálica que se cierra por medio de una
perilla, en el extremo izquierdo tiene la entrada de gas (agente gasificante), un termo par
y en el derecho la salida del gas de síntesis; el área transversal del tubo de cuarzo es de
876.5 Cm2, su diámetro es de 3 Cm y su longitud es de 93 Cm (Figura 2-5;2-6 y 2-7).
Figura 2-5. Fotografía del exterior del reactor  (laboratorio Ciencias de la energía
universidad nacional de Colombia sede Medellín).
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Figura 2-6. Fotografía del interior del reactor (laboratorio Ciencias de la energía
universidad nacional de Colombia sede Medellín).
1.  Entrada de gas (agente gasificante).
2. Unidad de control de resistencias.
3. El medidor de flujo.
4. Termopar.
5. hornos eléctricos.
6. lecho de gasificación.
7. lecho de sorbentes.
8. salida de gas.
Figura 2-7. Diagrama esquemático del aparato experimental.
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Una vez que la Sulfuración es completa, la energía del horno se corta y se deja enfriar el
reactor. Una vez enfriado, se abre el reactor y se recoge los sorbentes.
Otras pruebas duplicadas se llevaron a cabo para asegurar resultados. La desviación
máxima en el análisis químico es de ± 0,05 por valores del orden de 50%, y ± 0,01 por
valores inferiores a 1%.
Una vez se consolidaron los experimentos se determinó el sorbente de mejor rendimiento,
con el cual se procedió a realizar la experimentación en el reactor de lecho fluidizado
burbujeante.
2.3.4 Reactor vertical de lecho fluidizado burbujeante.
Se realizó el proceso de gasificación en un reactor de lecho fluidizado burbujeante a
presión atmosférica alotérmico escala laboratorio (laboratorio Ciencias de la energía
universidad nacional de Colombia sede Medellín), El proceso completo consta de una
etapa de alimentación mediante un sistema de tornillo sin fin que transporta el carbón y el
material sorbente en mezcla desde la tolva hasta la entrada del reactor a razón de 4 kg/h
Con el fin de controlar la velocidad de alimentación, el alimentador de tornillo se fijó
mediante el uso de unidades de control de velocidad.
Con el fin de facilitar la alimentación se usó nitrógeno; en la Figura 2-8 se presenta el
esquema del proceso y sus etapas. El reactor cilíndrico está fabricado en acero al carbón,
de 10 cm de diámetro en la zona de reacción y 14 cm de diámetro en la zona de freeboard,
su longitud es de 100 cm, se encuentra aislado por una chaqueta de material cerámico
después de las resistencias eléctricas encargadas de proporcionar calor al sistema, que
son operadas con unidades de control de temperatura independientes equipada con
termopares; al interior del reactor se encuentra un lecho que se genera en la primera parte
del proceso formado a partir de cenizas. Además el reactor está provisto de un ciclón para
la eliminación de material particulado, con una unidad de muestreo contigua para el análisis
de los gases sintetizados.
En la parte experimental se realizaron varios ensayos de gasificación manteniendo
constantes las características del carbón es decir tipo de carbón (sub-bituminoso), tamaño
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de partícula (1.400 - 0.850 mm) y caudal de alimentación de este, además de la velocidad
de fluidización, temperatura (900 °C [39], [3] y [21]) y el agente gasificaste que se
suministró a través de una placa distribuidora al reactor, con el fin de uniformar la corriente
de flujo; por el contrario se hacen variaciones en la alimentación, variando el lugar de
alimentación de la mezcla carbón y sorbente, alimentándolo por arriba y por abajo del
reactor como se muestra en la Figura 2-8 (esto debido al hecho de que es importante
probar con diferentes tiempos de retención y exposición, en teoría este deberá permanecer
más tiempo o tener el contacto con el gas en la zona de desvolatilización que es donde se
da las reacciones de captura mayormente).
Para establecer las condiciones en las que se agrega el sorbentes  se tuvieron en cuentas
varias configuraciones entre las cuales se contempló.  En un principio alimentar el sorbente
en una tolva por separado variando igualmente la ubicación de la alimentación del sorbente
en la parte inferior y superior del reactor, se descartó puesto que esta forma de
alimentación podría generar problemas en la operación cambiando las condiciones
hidrodinámicas para la fluidización lo que llevaría a un pobre control del tiempo de
residencia.
La segunda opción considerada fue el mezclado mecánico del sorbente con el carbón, al
tratarse de granulometrías similares no se presentó segregación considerable, de esta
manera se garantizan condiciones fluidodinámicas similares para todos los experimentos
y se facilita la alimentación del reactor, puesto que se hace en una única tolva y en un solo
punto del reactor, lo cual adicionalmente supone un ahorro energético, de la energía que
sería utilizada en una alimentación doble.
El agente gasificante se suministró a una tasa de 1.8 la velocidad mínima de fluidización,
a partir de este flujo y teniendo en cuenta que las condiciones del proceso son
determinadas partiendo de los experimentos en el reactor de cuarzo, se calcula la masa
de carbón y sorbente a aplicar, se estimó una tasa de 4 kg/h, además se mantuvo
constante la relación de flujo de agente gasificante respecto al estequiometrico, siendo
apenas el 25% del requerido para combustión durante todos los experimentos esto con el
fin de reducir el efecto de las reacciones de combustión. Además, la velocidad del gas de
fluidización es controlada; por lo tanto, las variaciones en los tiempos de residencia de gas
y sólidos se mantienen pequeñas con la velocidad superficial del gas. Esto ayuda a
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disminuir los efectos inesperados de los cambios en la hidrodinámica. Dilucidados en los
resultados experimentales.
El material sorbente que se usó en las pruebas de gasificación así como la concentración
de este en la mezcla y condiciones como el agente gasificante, son definidas a partir de la
experimentación en el reactor horizontal de cuarzo, pues se utiliza el mejor sorbente con
los parámetros identificados de mejores rendimientos.
Se realizaron 3 experimentos, que tienen como duración desde la adecuación de los
materiales (mezcla) y preparación del equipo hasta el proceso y desmontaje de los
experimentos un aproximado de 6 horas (2 horas de prueba), de estos experimentos dos
variaron la posición de alimentación de la mezcla sorbente–carbón a las mejores
condiciones de operación determinadas por las pruebas en el reactor horizontal, y uno fue
un blanco o gasificación de carbón sin sorbente, en iguales condiciones, con el fin de
comparar los efectos en la eficiencia de gasificación y la variación en otros parámetros.
Las variaciones que se midieron durante el proceso son, los cambios en la temperatura
esto en relación a un eventual enfriamiento del reactor, para esto se tomaron medidas de
temperatura en el lecho y en el freeboard cada 10 minutos mediante termopares;
variaciones en la fluido dinámica, para lo cual se hace una caracterización fluidodinámica
previa y se observan los cambios en los ΔP del lecho durante el proceso en el reactor;
alteraciones en la eficiencia de la gasificación, midiendo la composición del  gas mediante
el uso del equipo de cromatografía MicroGC Agilent Modelo 3000 con detector TCD cada
10 minutos,  posteriormente se hará análisis sobre la relación H 2/CO y CH4 / H2, los cuales
son insumo para el cálculo de la eficiencia de la gasificación, es importante aclarar que
esta eficiencia varía dependiendo de la aplicación en la cual se haga uso del gas de
síntesis, adicionalmente se realizó un análisis del rendimiento del gas de síntesis con el fin
de verificar posibles alteraciones.
Es importante mencionar que son muy importantes las mediciones antes mencionadas, los
análisis de eficiencia del proceso de gasificación y de eficiencia de depuración de azufre
en el gas de síntesis, con el fin de determinar si este método puede considerarse como un
tratamiento (alta eficiencia) o pre tratamiento (baja eficiencia) en la remoción de
compuestos azufrados del gas de síntesis, la eficiencia de la gasificación se evalúa en el
capítulo 4 y se hace en relación al blanco, es importante mencionar que las corridas
experimentales están en condiciones ideales para la captura de azufre, adicionalmente la
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eficiencia de la captura de compuestos azufrados se comparó con los niveles mínimos de
remoción para algunas de las aplicaciones del gas de síntesis reportados en bibliografía,
con el fin de determinar para que aplicación seria este método considerado un tratamiento
y para cual un pretratamiento.
1. Tolva





7. Reactor en lecho fluidizado.
8. Entrada de agente gasificante
9. Salida de cenizas.
10. Ciclón.
11. Muestreo de gas.
12. Unidad controladora.
Figura 2-8. Esquema de la experimentación en el gasificador de lecho fluidizado
burbujeante a presión atmosférica.
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2.3.5 Análisis de gases
Para esto se utilizó un equipo de cromatografía MicroGC Agilent Modelo 3000 (Figura 2-9).
Con detector TCD que cuenta con una columna de tamiz molecular 5A de 10 m x 0.32 mm
con gas de arrates Argón 5.0 y Columna Plot U de 8 m x 0.32 mm con gas de Arrastre
Helio 5.0. Al sistema se le configuró un método isotérmico de análisis apropiado para
cuantificar las concentraciones v/v de H2, O2, N2, CH4, CO, CO2, C2H4, C2H6 y C3H8,
la temperatura y presión de las columnas es 80°C y 30psi, respectivamente y el inyector
se encuentra a 60°C.
Figura 2-9. Equipo de cromatografía MicroGC Agilent Modelo 3000 con detector TCD
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3.Modelo de la reacción de Sulfuración en la
partícula.
Antes de proponer un modelo para la reacción de sulfuración en la partícula de un sorbente
a base de calcio, se debe tener en cuenta los aspectos  descritos en el capítulo anterior
principalmente el hecho de que esta reacción es una reacción sólido-gas no catalítica en
la cual existe un cambio en la estructura del sólido al ir produciéndose la reacción. En la
sulfuración, dependiendo de las condiciones de operación (temperatura, tamaño de
partícula, etc.), pueden tener una mayor influencia ciertas resistencias más que otras, en
la velocidad de reacción. Así, entre las principales resistencias que pueden controlar la
velocidad de la reacción de sulfuración, se pueden distinguir las siguientes: (1) la difusión
externa; (2) la difusión de H2S en los poros; (3) la difusión en estado sólido de H2S a través
de la capa de  producto;  y  (4)  la  reacción  química  superficial.  La  influencia  de  las
distintas resistencias puede cambiar al variar las condiciones de operación e incluso
durante el transcurso de la reacción. Sin embargo, en la literatura [81] y [82] se encuentra
que el modelado de la reacción de sulfuración de sorbentes cálcicos se realiza
suponiendo   que   la   velocidad   de   reacción   está   controlada únicamente por una
resistencia (reacción química superficial o difusión a través de la capa de producto) en
todas las condiciones de operación [44], [46] y [47] y durante todo el transcurso de la
reacción.
No obstante, es necesario determinar el modelo de reacción en la partícula, bien sea de
núcleo decreciente, de reacción uniforme en toda la partícula o un caso intermedio entre
los dos anteriores. El modelo de reacción en la partícula se seleccionó tras el análisis
estructural de algunas muestras de los sorbentes (Sección 4.2.4) .Estas muestras se
analizaron con un microscopio electrónico de barrido usando rayos X de energía dispersa
(SEM-EDX) y la técnica conocida como Mapping partiendo de un detector EDS,
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obteniéndose los perfiles de concentración de azufre en la sección de la partícula
seccionada.
Los resultados obtenidos se presentan en las figuras 4-63, 4-64, 4-65 y 4-66 donde se
observa como el azufre reacciona o se dispone de forma preferencial en las zonas más
externas de la partícula; para la muestras analizadas por estas figuras se realizó un corte
de la partícula que nos permite evidenciar un núcleo sin reaccionar  por tanto los modelos
que mejor se ajustan a este tipo de reacción serán el modelo de núcleo decreciente (MND)
y el modelo de grano con conversión uniforme en la partícula (MGCU) que se describen a
continuación.
3.1 Modelo de núcleo decreciente (MND) y modelo de
grano con conversión uniforme en la partícula (MGCU)
Cuando la reacción transcurre según el modelo de núcleo decreciente en la partícula, se
forma una capa porosa de producto (CaS) por la que difunde el H2S y que rodea a un
núcleo de CaO sin reaccionar. La reacción puede encontrarse controlada por la difusión a
través de la capa de producto de la partícula o por la reacción química en la superficie del
núcleo sin reaccionar. En estos casos, la velocidad de reacción depende del tamaño de
las partículas.
En el primer caso, la ecuación que muestra la evolución de la conversión con el tiempo
para partículas esféricas es la siguiente (Levenspiel, Octave  2002) [83]:
(3-1)
En el segundo caso, en el que la reacción se encuentra controlada por la reacción química,
la relación entre la conversión y el tiempo viene expresada por la siguiente ecuación [83]:
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(3-2)
En el lado opuesto se encuentra la situación en la que la reacción transcurre
uniformemente  por  toda  la  partícula,  según  un  modelo  de  conversión uniforme. En
este caso, la estructura de las partículas calcinadas es granular y la representación de la
partícula mediante un modelo de grano será la más adecuada. El reactante gaseoso (H2S)
debe difundir hacia el interior de la partícula para que reaccione con los granos de CaO.
Cada uno de los granos reacciona según el MND, formándose una capa de CaS alrededor
de un núcleo de CaO. A medida que aumenta la conversión, el tamaño del grano aumenta,
debido a que el volumen molar del CaS es mayor que el del CaO.
Para obtener los parámetros cinéticos puede utilizarse el modelo de grano presentado por
Szekely y col. (1976) [84], en el que se tienen en cuenta las resistencias de la reacción
química superficial o de la difusión a través de la capa de producto del grano
individualmente como etapas controlantes del proceso.
Cuando la reacción de sulfuración se encuentra controlada por la difusión del H2S en la
capa de producto la expresión teórica que rige el avance de la reacción con el tiempo para
granos esféricos es la siguiente [84]:
(3-3)
Siendo el parámetro cinético a determinar el coeficiente de difusión a través de la capa de
producto, DSC. El parámetro ZSC tiene en cuenta la diferencia entre el volumen molar del
CaO y del CaS y se define:
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(3-4 y3-5)
Ya que debido a ello, el tamaño global del grano aumenta al aumentar su conversión de
sulfuración.
Por último, si la reacción se encuentra controlada únicamente por la reacción química
superficial, la ecuación que describe el avance de la reacción es la siguiente (Szekely y
col., 1976):
(3-6)
Siendo en este caso la constante cinética de la reacción, kSC, el parámetro a determinar.
En las ecuaciones (3.3) y (3.6), r0 es el radio inicial de los granos que constituyen las
partículas de sólido (modelo de grano), y su valor no depende del tamaño de partícula.
Aunque según la literatura en un proceso de estas características el tipo de sorbente será
quien defina el modelo a utilizarse en el caso de sorbentes calcinados el modelo se
asemejara más al MND.
No obstante Borgwardt y col. (1984) y Fenouil y Lynn (1995b) concluyeron que la reacción
de sulfuración estaba controlada por la difusión a través de la capa de producto y Heesink
y Van Swaaij (1995) concluyeron que la reacción estaba controlada por la reacción química
superficial, hay que tener en cuenta que estos autores trabajaron con sorbentes y
condiciones muy específicas. Por  lo  tanto,  sus  conclusiones  no pueden extrapolarse en




En éste capítulo se presenta los resultados tanto de la caracterización de los materiales
objeto de estudio como de la experimentación respecto al proceso de Desulfurización “in
situ” Para gasificación de carbón Colombiano, en donde se evidenciara efectos en relación
a la porosidad, fluidodinámica, temperatura, Reacciones químicas, proporción Calcio-
Magnesio, composición de sorbentes a base de Calcio, proveniencia o formación de los
sorbentes calcinados, variaciones en el agente gasificante y variaciones en el gas de
síntesis en relación a las variables que se mueven durante la experimentación, donde se
observa cambios en la eficiencia de gasificación, aumento en la producción de ciertos
compuestos como el Hidrogeno y la conclusión más importante si puede o no ser
considerado como un tratamiento factible para la eliminación de azufre bajo los estándares
requeridos por las principales aplicaciones del gas de síntesis en relación al mejor sorbente
identificado a las condiciones de mayor eficiencia registrada.
Todos los experimentos fueron llevados a cabo según las especificaciones del Capítulo 2
Montaje experimental y Metodología.
4.1 Caracterización del carbón y sorbentes cálcicos:
4.1.1 Análisis granulométrico.
En las Figuras 4-1 y 4-2 se muestra el resultado del análisis granulométrico del carbón y
los sorbentes a base de calcio utilizados en las pruebas de este estudio; el tamaño de la
partícula está comprendido entre 0,850 mm y 1,400 mm que favorece el contacto con el
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agente gasificante por su buena área superficial y al mismo tiempo no están pequeño para
producir una caída de presión Problemática, por tanto las propiedades fluidodinámicas
serán acordes.
En la Figura 4-1 se puede observar como el material está distribuido entre los diámetros
correspondientes a la malla 14 y 20 que es donde se acumulan las partículas.
En la Figura 4-2 se observa la curva que indica el intervalo de los diámetros entre los que
está el material que será utilizado para la parte experimental del presente estudio, en
donde se evidencia que el material es de carácter uniforme y su distribución comprende
los tamaños cercanos a 1mm tamaño recomendado para este proceso [85] pues la
fluidodinámica será un importante punto a tener en cuenta por las propiedades que le
confiere estas característica dentro del proceso a continuación se realizara un análisis más
profundo referente a esta temática, adicionalmente es importante mencionar que el
material tendrá esta granulometría para todos los experimentos lo que le confiere
condiciones comparables.
Figura 4-1 Curva granulométrica (pasantes)     Figura 4-2 Curva granulométrica (retenidos)
4.1.2 Densidad
Densidad aparente. La Densidad aparente de las partículas de los materiales usados
durante la fase experimental se muestran en la Tabla 4-1, siendo estas calculadas por
método gravimétrico que para mejor confiabilidad de los datos, fueron realizadas tres
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calculó la densidad aparente del material, siendo para el Carbón y los sorbentes C1, C2 y
C3 de 1,1866 g/ml;  0,9783 g/ml; 1,1070 g/ml y  1,1137 g/ml respectivamente, estos datos
son muy relevantes, pues la diferencia más marcada es de apenas 0.2083 g/ml la cual se
da entre los valores con más separación, siendo estos el carbón y el sorbente C1; nos
indican unas densidades de ordenes similares lo cual les confiere a estos materiales un
buen manejo, fácil almacenamiento, y transporte.
También tiene implicaciones importantes en el comportamiento de mezclado en lechos
fluidizados, sobretodo en la segregación, pues los materiales de baja densidad son más
propensos a flotar en la superficie del lecho, en el caso de los materiales que se utilizaron
para este estudio, se mezclan de manera más uniforme a lo largo de la altura del lecho.
Respecto a la densidad aparente, cuanto más volumen ocupe con menos peso asociado,
es decir cuanto menos sea su densidad es posible que su porosidad sea mayor, pues en
esta medida se incluyen el volumen del material sólido, los diferentes poros (abiertos y
cerrados) y los huecos o espacios entre partículas. El volumen total de espacios entre
partículas puede cambiar con el embalaje o recipiente, lo que conduce al concepto de
densidad aparente, que mide el volumen de una masa de la muestra después de la
inducción a un embalaje.
Es importante subrayar que la densidad de la partícula cambia significativamente tras el
secado y la desvolatilización. En el caso del carbón cuando la humedad y las sustancias
volátiles son expulsadas de la partícula, el material resultante tiene menor densidad con
respecto al original, por el contrario para los sorbentes cálcicos será mayor puesto que
este captura compuestos azufrados generando un producto más denso tanto por la
disminución en la porosidad como por el cambio químico en el material (sulfuro de calcio y
sulfato de calcio).
Tabla 4-1. Densidad aparente.
MATERIAL Masa (g) Volumen ml DENSIDAD (g/ml)
Carbón 593,3 500 1,1866
C1 489,166667 500 0,978333333
C2 553,5 500 1,1070
C3 556,833333 500 1,113666667
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Densidad real. En relación a la Densidad real que fue reportada en la Tabla 4-2 donde se
evidencia la densidad del material sólido excluyendo el volumen de los poros abiertos y
cerrados. En el caso de la densidad real en todos los casos es mayor que la aparente, esto
se debe a que al no tenerse en cuenta la porosidad habrá más volumen disponible para el
material sólido, que se traduce en mayor masa en un mismo volumen, además se
evidencia que entre los materiales las diferencias son más marcadas, siendo la mayor
diferencia de 1.71 g/ml, esta diferencia que está dada entre el Carbón y el sorbente C2, es
incluso mayor que la misma densidad del carbón, con lo cual suponemos que los
materiales difieren en la cantidad de porosidad que poseen, ítem que será descrito en
breve.








4.1.3 Caracterización fluido dinámica.
La caracterización fluidodinámica tanto para cada uno de los sorbentes a base de calcio y
el carbón, como para sus mezclas con concentraciones de 10%, 15% y 20% de los
sorbentes en el carbón (en base a masa % W), se presentan en las figuras 4-3 a 4-15. En
estas observamos las caídas de presión del lecho, con sus velocidades asociadas. Para
la construcción de estas graficas se tuvo en cuenta además el flujo de gas y el área
transversal que fue determinada como 0,005027 m2, es importante también mencionar
que para esto se construyó antes unas tablas donde se cotejan los flujos, velocidades y
caídas de presión respectivas (ver Anexo B) estas tablas se derivan también de una serie
de tres repeticiones por experimento garantizando la reproductibilidad de estos.
Se determinaron la porosidad mínima de fluidización y velocidad mínima de fluidización.
En el caso de la velocidad mínima de fluidización se calculó gráficamente partiendo de las
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gráficas de caída de presión (Δp) Vs velocidad del gas, para fluidización y desfluidización;
en las gráficas para cada una se identifica el momento en el cual la caída de presión se
hace constante indiferentemente de los cambios de velocidad o flujo hasta tres puntos por
encima de este se deja de hacer registro y se procede a realizar desfluidización donde
comúnmente las caídas de presión suelen ser menores.
Por otro lado para el cálculo de la porosidad mínima de fluidización se utilizó la ecuación
formulada por Wen y Yu en 1966 (4-1) [86] que requiere como dato de entrada la
esfericidad para lo cual se hace uso de las estimaciones presentadas por (Yang 2003) [85].
Según literatura la esfericidad se puede estimar entre 0.63 y 0.75  para material con
características similares a las del usado en este estudió [87].
Como se observa en la ecuación (4-1) la porosidad mínima de fluidización únicamente
depende de la esfericidad de las partículas del material que se está fluidizando, asumiendo
que las partículas son semejantes y teniendo en cuenta la esfericidad estimada a partir de
la tabla de esfericidad para diferentes tipos de partículas propuesto por (Geldart and
Rhodes 1986)[87] se tiene que la porosidad mínima de fluidización estará entre 0.4840 y
0.4567 lo que quiere decir que a condiciones de mínima fluidización, se tiene una fracción
vacía en el lecho de esta índole; que permite un mejor contacto de las partículas con el
gas mejorando tanto la captura de azufre como el proceso de desvolatilización en lo que
se refiere al proceso de gasificación, por otro lado esta semejanza entre las partículas del
material usado hace que en el lecho se tenga una mezcla homogénea y se evite la
segregación con lo cual se beneficia tanto la captura de azufre in situ como la gasificación
en lecho fluidizado.
Es importante mencionar que en relación a cómo se maneje la velocidad del gas de
fluidización, se podrá estar en Fluidización Continua; o Fluidización. Dentro de la
experimentación realizada en este estudio en general se puede identificar una Fluidización
discontinua Particulada: En este tipo de fluidización el lecho se fluidiza uniformemente con
cada partícula moviéndose individualmente. [87] .
En relación a esta velocidad también se puede establecer que uno de los parámetros de
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análisis respecto a los límites entre los cuales los sólidos fluidizados se mantienen en este
estado, es decir los límites de operación del lecho en función de la velocidad del gas, donde
se menciona la mínima velocidad en la cual el lecho esta fluidizado (velocidad mínima de
fluidización)  y la máxima velocidad antes de que las partículas puedan abandonar el lecho
fluidizado y sea arrastrado, si la velocidad superficial de fluidización supera la velocidad
terminal de las partículas; Por otro lado este parámetro difiere considerablemente con el
presentado en la fluidización en frio por lo cual no es comparable y no fue calculada para
nuestros sorbentes.
(Geldart and Rhodes 1986; Rowe 1987) [88] Estudiaron la fluidización de una gran cantidad
de sólidos de diferentes tipos y tamaños, reconocieron que existían cuatro clases de
partículas bien definidas de la A hasta la D; que para las características identificadas en
nuestros experimentos nos situamos en el Grupo B: donde los sólidos se fluidizan bien, se
forman burbujas vigorosas que crecen hasta tamaños importantes y aparecen tan pronto
como se alcanza la velocidad mínima de fluidización.
Figura 4-3 Fluidodinámica Sorbente C1. Figura 4-4 Fluidodinámica Sorbente C2.














































































































































































































Figura 4-8 Fluidodinámica Sorbente
C1 10% /Carbón 90%.
Figura 4-7 Fluidodinámica Sorbente
C1 15% /Carbón 85%.
Figura 4-10 Fluidodinámica Sorbente
C1 20% /Carbón 80%.
Figura 4-9 Fluidodinámica Sorbente
C2 10% /Carbón 90%.
Figura 4-12 Fluidodinámica Sorbente
C2 15% /Carbón 85%.
Figura 4-11 Fluidodinámica Sorbente
C2 20% /Carbón 80%.
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En la Tabla 4-3 se presenta las velocidades mínimas de fluidización la diferencia o cambios
en la altura del lecho hasta mínima fluidización y la masa de arrastrados para todos los
experimentos realizados, En esta se observa que las variaciones en la altura del lecho aun
siendo similares poseen diferencias que van de 1.5 cm hasta 3.6 cm por tanto se puede
afirmar que en todos los casos la expansión del lecho esta entre el 10% y el 24 % respecto
a la altura inicial y el arrastre es del orden de 0.3 g hasta 2.2 g es decir del 0.029% al 0.26
% respecto a la masa total que es un porcentaje bastante bajo de material de arrastre lo
cual puede traducirse en un uso eficiente del material ya que este tendrá un tiempo de
residencia que puede ser monitoreado con buena aproximación, que permitirá que se
































































Figura 4-14 Fluidodinámica Sorbente
C3 10% /Carbón 90%.
Figura 4-13 Fluidodinámica Sorbente
C3 15% /Carbón 85%.
Figura 4-15 Fluidodinámica Sorbente
C3 20% /Carbón 80%.
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Además no se presentaron caídas de presión significativas en el ciclón durante los ensayos
de fluidización y se concluye que la cantidad de partículas que salieron del equipo
corresponden a polvillos de sorbente o carbón que fueron arrastrados durante la expansión
del lecho; en el proceso cuando se retiraba el material se evidencio que el sorbente C1
tendía a ser más frágil que los otros sorbentes pues en ocasiones evidenciaba Proceso de
atrición y fraccionamiento de sus partículas.
Tabla 4-3 Resumen de velocidades mínimas de fluidización (Vmf), altura inicial del  lecho
(Lo), altura mínima de fluidización (Lmf) y la masa de partículas arrastradas.
Material Vmf (m/s)
Δp Lecho
(in agua) Lo (m) Lmf (m) Arrastre(g)
C1 0,48 4,5 0,15 0,165 2,2
C2 0,51 5,50 0,15 0,185 1,3
C3 0,45 4,50 0,15 0,186 0,3
Carbón 0,37 2,90 0,15 0,174 1,2
Carbón 90% C1 10% 0,40 3,10 0,15 0,183 0,6
Carbón 90% C1 15% 0,40 3,00 0,15 0,183 0,7
Carbón 90% C1 20% 0,43 3,10 0,15 0,176 1
Carbón 90% C2 10% 0,40 3,10 0,15 0,176 0,3
Carbón 90% C2 15% 0,43 3,20 0,15 0,173 0,4
Carbón 90% C2 20% 0,51 2,60 0,15 0,176 0,6
Carbón 90% C3 10% 0,43 3,00 0,15 0,170 0,05
Carbón 90% C3 15% 0,43 3,10 0,15 0,175 0,1
Carbón 90% C3 20% 0,48 3,10 0,15 0,173 0,1
Nota: todos los valores presentados en la tabla son promedios de tres repeticiones, para cada experimento.
Respecto a Las velocidades mínimas de fluidización para los materiales por separado
sorbentes y Carbón, se evidencian variaciones que van desde los 0.06 m/s entre los
diferentes sorbentes hasta los 0.14 m/s entre el carbón y el sorbente C2; en relación a las
mezclas se puede observar  en la Figura 4-16. Que en vista de que la velocidad mínima
de fluidización de los sorbentes es mayor que la del carbón esta aumenta conforme la
concentración del sorbente es mayor, esta tendencia es más marcada en la mezcla con
C2, de igual forma es posible afirmar que las mezclas de carbón con los diferentes
sorbentes probados son de fácil fluidización y funcionan bien como mezcla por sus
características similares, presentando diferencias en las Vmf dentro del intervalo de
0.03m/s a 0.11 m/s.
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Figura 4-16 Variación de las velocidades mínimas de fluidización
Es importante aclarar que en las curvas obtenidas experimentalmente el comportamiento
típico de la fluidización de un lecho de partículas se evidencio, pues se dio lugar en primera
estancia a un aumento de la caída de presión asociado a un aumento en el flujo o velocidad
del gas de fluidización hasta el punto en el que se alcanza un lecho totalmente fluido, o un
lecho burbujeante; posteriormente la pérdida de presión se mantiene constante. El
fenómeno de histéresis se observó también, porque la curva de velocidad de
desfluidización es diferente de la obtenida en la fluidización y su trayectoria se define mejor
puesto que el flujo de aire no debe superar a las fuerzas de cohesión entre las partículas.
Además se observa que en muchos casos las velocidades mínimas de fluidización se
repiten pero en la mayoría de las veces las caídas de presión asociadas son diferentes
esto está ligado a que los sorbentes tiene diferentes grados de densidad y el lecho se ha
conformado diferente.
4.1.4 Análisis Próximo del carbón.
En la Tabla 4-4 se presenta el análisis próximo donde se evalúan Carbono fijo, Humedad,
Cenizas, Materia Volátil y Poder Calorífico; del carbón utilizado a lo largo de la fase






















lo cual lo convierte en una materia prima bastante reactiva y por ende adecuada para la
producción de gas de síntesis [22].
El poder calorífico es comparable al de la Turba o el lignito que son carbones de bajo
rango, que está ligado al contenido de carbono fijo que es considerable. Además un
contenido de humedad de 8,64 % es ventajoso en reacciones de gasificación tales como
la reacción de vapor de agua, Shift y La reacción de reformado de metano con vapor;
adicionalmente se evidencia un contenido de cenizas típico de este tipo de carbón de lo
cual podemos recomendar tener prevención por la potencial formación de costras y
escorias [22].
Tabla 4-4. Análisis Próximo del Carbón.
Análisis Próximo
Carbono Fijo (%) 38,83
Humedad  (%) 8,64
Cenizas  (%) 19,38
Material Volátil  (%) 33,15
Poder Calorífico  (Cal/g) 5085
Nota: Los datos en porcentaje reportados, son en  base masa.
4.1.5 Azufre presente en el carbón.
En la Tabla 4-5 se presenta el contenido de azufre en el carbón discretisado en sus formas
Sulfático, Pirítico, orgánico y el total, esto debido a que cada fracción tiene un
comportamiento diferente y no puede ser tratado como un todo, menos en el proceso de
captura de azufre que es objeto de estudio en esta tesis; en donde es necesario hacer la
evaluación del azufre que es capturado y compararlo con el que es potencialmente emitido,
esto con el fin de identificar la posible eficiencia del método evaluado; y para hacer esta
medición o calculo más acertado, es necesario definir el azufre que puede ser emitido ya
que, una fracción del azufre contenido en el carbón, el Sulfático no es combustible por
tanto pasa directamente a las cenizas en el proceso de gasificación; por lo cual el azufre
que puede emitirse será solamente el restante, que para el carbón usado en este estudio
es del 0.57 % , en los estudios realizados referentes a la captura de azufre (ver Capitulo
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1) no se diferencian los tipos de azufre, con la consecuencia de una sobrevaloración de la
eficiencia de los procesos de captura de azufre, lo cual puede ser problemático pues estos
compuestos generan fallas en el proceso (corrosión o problemas con catalizadores) e
incluso pueden no satisfacer los requerimientos en el proceso en el que se vaya a
implementar el gas de síntesis y  las normas ambientales correspondientes.
Tabla 4-5 Análisis Próximo del Carbón.





Nota: Los datos en porcentaje reportados, son en  base masa seca.
En relación a los otros tipos de azufre como el Pirítico, (FeS2), que es  muy denso y
combustible y el Orgánico, parcialmente combustible; se observa una predominancia del
azufre pirítico siendo más del doble del orgánico, esto nos permite pronosticar las posibles
reacciones y formas de azufre que se emitirán una vez el carbón sea gasificado (ver
capítulo 1 – sección 1.3.1) que en conclusión forman en su mayoría H2S y se desvolatilizan
primero la fracción pirítica y luego la orgánica.
4.1.6 Análisis elemental o último del carbón.
En la Tabla 4-6 se muestra el contenido de Carbono, Hidrógeno, Oxígeno, Nitrógeno,
Azufre, Humedad, Cenizas, en el carbón (Porcentaje en peso), donde se puede comprobar
la buena calidad de los carbones Colombianos en relación a sus bajos contenidos de
humedad, cenizas y azufre, que lo hace competitivo más aún si se tiene en cuenta  las
disposiciones del Protocolo de Kyoto [24]; además estas caracterizas le confieren
propiedades que hacen que el proceso de captura de azufre sea diferente al esperado con
otros carbones ya que al tener menos azufre que carbones de otros países e incluso de
otras partes del país con un porcentaje de azufre menor en un 27% a 67% que otros
carbones [89] e incluso mucho más respecto al carbón de otros países como Turquía o
España; se puede hacer una captura de azufre que requiera menos uso de sorbente lo
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cual se traduce en un proceso de gasificación con menos intervención y hace del proceso
un potencial tratamiento que permita adecuar el gas de síntesis para cualquier aplicación.
Tabla 4-6 Análisis ultimo del Carbón.
Carbón
C  (%) 55,25
H  (%) 4,62
N  (%) 1,335
O  (%) 18,755
S  (%) 0,66
CENIZAS (%) 19,38
X [humedad (%)] 1
Nota: Los datos en porcentaje reportados, son en  base masa.
El análisis químico elemental del combustible está compuesto por carbono, hidrógeno,
oxígeno (por lo general estimado por diferencia), azufre y nitrógeno. Se necesita el
conocimiento de esta composición para calcular la cantidad teórica de agente gasificante
necesaria para la conversión del combustible, y la cantidad y composición del gas
sintetizado. En cuanto a los otros componentes principales, una forma útil para representar
la composición elemental de combustible es el diagrama van Krevelen [89], definiendo
nuestro carbón como lignito.
4.1.7 Análisis DRX de los Sorbentes Cálcicos.
El análisis DRX fue realizado con el fin de encontrar estructuras cristalinas como  CaO y
MgO, puesto que de esta manera se determina, la potencial capacidad de captura de
compuestos azufrados de los sorbentes, ya que son estás estructuras cristalinas las
principales en reaccionar con los compuestos azufrados del gas de síntesis, dando lugar
al proceso de desulfurización; para este análisis se tuvieron en cuenta en cada
experimento las condiciones de medición mostradas en la Tabla 4-7.
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Tabla 4-7 Condiciones de medición.
Dataset Nam 15158
Scan Axis Gonio
Start Position [°2Th.] 5,0120
End Position [°2Th.] 69,9860
Step Size [°2Th.] 0,0130
Scan Step Time [s] 59
Measurement Temperature [°C] 25,00
Anode Material Cu
K-Alpha1 [Å] 1,54060
Generator Settings 40 mA, 45 kV
Aunque para todos los sorbentes por ser de origen cálcico como es C1 (dolomita
calcinada), C2 (Mezcla de dolomita y calcita calcinada) y C3 (Calcita calcinada), existe una
predominancia de Óxidos de magnesio y calcio debido a su calcinación; se observan otros
compuestos que aunque en ocasiones se pueden considerar como traza también juegan
un papel importante en el sorbente.
En la Figura 4-17 se observa el análisis DRX para el sorbente C1 donde se identifican los
compuestos o fases cristalinas identificadas dentro de la matriz del material; en la Tabla
4-8 se describe cada compuesto con su fórmula química; donde se identifican siete
principales compuestos dentro de los cuales se destacan el óxido de calcio (Lime) que en
promedio conforma entre el 55 a 62 % de la muestra y el óxido de magnesio con un
promedio de 28 a 33 % además de otros materiales que están presentes en menor medida.
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Figura 4-17 Análisis DRX de C1.
Para el sorbente C2 el análisis DRX se presenta en la Figura 4-18. Aunque en esta se
identifican apenas cuatro compuestos también se describe su fórmula química en la Tabla
4-8, donde una vez más se identifica como principal compuesto el óxido de calcio (Lime)
que a pesar de ser una mezcla de dolomita y calcita calcinadas, predomina con un 84%
en la matriz, sin embargo y aunque no menos importante también se identifica oxido de
magnesio (Periclase) en un promedio entre 7 y 9%, este porcentaje se deberá
seguramente a la fracción de dolomita calcinada dentro de la mezcla, de esta misma forma
también coincide en la presencia de compuestos tales como el hidróxido de calcio y
carbonato de calcio.
Figura 4-18 Análisis DRX de C2.
Position [°2Theta] (Copper (Cu))













Position [°2Theta] (Copper (Cu))









96 DESULFURACIÓN “IN SITU” DE GAS DE SÍNTESIS PRODUCTO DE GASIFICACIÓN DE CARBÓN
COLOMBIANO EN LECHO FLUIDIZADO BURBUJEANTE CON  SORBENTES CÁLCICOS
En lo que respecta al sorbente C3 se presenta la gráfica correspondiente a su análisis DRX
en la Figura 4-19 donde apenas se muestran dos fases cristalinas dentro de la matriz cuya
fórmula química es estipulada en la Tabla 4-8, donde casi la totalidad de la matriz está
formada por oxido de calcio con un 90 a 92% de este en la matriz y un oxido de magnesio
no detectado lo cual nos indica que estará en promedio en un 0.5% o incluso menos.
Figura 4-19 Análisis DRX de C3.





Óxido de Calcio  (Lime) CaO Azul oscuro
Óxido de magnesio (Magnesium
Oxide)
MgO Verde claro
Óxido de magnesio (Periclase) MgO Gris
Carbonato de calcio (Calcite) CaCO3 Gris y vinotinto o borgoña
Hidróxido de Calcio Ca(OH)2
vinotinto o borgoña y verde
claro
Óxido de silicio (Quartz) SiO2 Azul claro
Position [°2Theta] (Copper (Cu))








Carbonato de calcio (Calcium
Carbonate)
CaCO3 Magenta o purpura
Carbonato de calcio (Calcite) CaCO3 amarillo
Calcium Hydroxide (Portlandite) Ca(OH)2 Verde claro
Nota: en esta tabla es posible que se repitan ciertos compuestos puesto que en las gráficas de DRX pueden ser identificados
por varias denominaciones que difieren de una gráfica a otra y en otros casos también un mismo compuesto puede ser
identificado también con diferentes coloraciones dependiendo de la figura a la que se refiera.
En general los principales compuestos identificados fueron los óxidos de calcio y magnesio
que participaran en las reacciones de sulfuración, produciendo en su mayoría sulfuro de
calcio y de magnesio, por otro lado uno de los compuestos más recurrentes es el carbonato
de calcio, que en forma natural es el principal compuesto del que está formada la dolomita
y calcita, por tanto la presencia de este puede ser debido a una calcinación incompleta de
los materiales, sin embargo este compuesto puede participar en reacciones de sulfuración
directa formando sulfuro de calcio, dióxido de carbono y agua.
Algo importante a resaltar es la presencia de óxido de magnesio principalmente en el
sorbente C1 proveniente de dolomita calcinada puesto que se espera una velocidad de
reacción mayor; aunque con un desgaste químico también mayor que dificulta el proceso
de captura de azufre debido a velocidades de reacción reducidas.
4.1.8 Microscopía electrónica de barrido (SEM) de los Sorbentes
Cálcicos.
En las figuras 4-20, 4-21 y 4-22 se presenta las micrografías de los sorbentes cálcicos
calcinados C1, C2 y C3 respectivamente; en estas micrografías que van desde 1 a 100
µm, se observa que las partículas tienen formas irregulares con bordes redondeados con
tamaños de partícula variable,  donde predomina un patrón granular con Macro porosidad.
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Figura 4-20 Imágenes SEM del sorbentes C1: (A) gránulos que forman la partícula del
sorbente a 5µm; (B) Micrografía de la parte interior de la partícula de sorbente a 1µm;  (C)






Figura 4-21 Imágenes SEM del sorbentes C2: (A) gránulos que forman la partícula del
sorbente a 5µm; (B) Micrografía de la parte interior de la partícula de sorbente a 1µm;  (C)
zona externa del sorbente a 10µm; (D) partícula del sorbente a 100µm.
Figura 4-22 Imágenes SEM del sorbentes C3: (A) gránulos que forman la partícula del
sorbente a 5µm; (B) Micrografía de la parte interior de la partícula de sorbente a 1µm;  (C)
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Los resultados obtenidos mediante SEM permiten suponer la existencia de un modelo de
reacción en una partícula. Debido a la estructura granular del sólido, observada en los
sorbentes C1, C2 y C3 de igual forma que en otros estudios tales como el de (García-
Labiano et al. 2002) [90]; por tanto la representación de la partícula mediante un modelo
de grano será la más adecuada (Ver capítulo 3). El reactante gaseoso (H2S) debe
difundirse hacia el interior de la partícula para que reaccione con los granos de CaO. Cada
uno de los granos reacciona según el Modelo de núcleo decreciente, formándose una capa
de CaS alrededor de un núcleo de CaO. A medida que aumenta la conversión, el tamaño
del grano aumenta, debido a que el volumen molar del CaS es mayor que el del CaO.
4.1.9 Análisis SEM (EDX)  Análisis químico de los Sorbentes
Cálcicos.
Este análisis que muestra los elementos químicos de los que está compuesto los
sorbentes, es también conocido como análisis químico superficial, donde  se selecciona
una zona de la superficie de la muestra, como se observa en la Figura 4-23, la cual es una
imagen de la superficie  de la partícula del sorbente C1, C2 Y C3.
Figura 4-23 Micrografía de la superficie del sorbente C1(A), C2 (B) y C3(C).
El software mediante el cual se obtiene las gráficas y datos de la presencia de diferentes
elementos en la muestra, lo hace mediante un espectro de rayos X, que el genera a partir
de la muestra y por medio de cálculo de las intensidades se pueden encontrar la




En dichas figuras, también se muestra que este análisis es coherente con el análisis de las
faces cristalinas de óxidos de calcio y magnesio o DRX, pues se observa que los sorbentes
que más contenían oxido de magnesio en consecuencia tienen más magnesio elemental
lo cual aplica para los demás elementos que siguen este patrón coherente a los compuesto
derivados de estos.
Figura 4-24 Espectro de rayos X de C1. Figura 4-25 Espectro de rayos X de C2.
Figura 4-26 Espectro de rayos X de C3.
La concentración de los principales elementos como es el carbono, oxigeno, magnesio y
calcio, se presentan en la Tabla 4-9; los sorbentes son a base de calcio por tanto este es
el elemento que predomina en todos los sorbente teniendo una presencia en estos que va
desde el 49,68 % en C1 hasta el 69.75% en C3;es de aclarar que aunque la presencia de
este material por ser un análisis de superficie es representativo para esta, sin embargo es
posible que las características intrapartícula tengan alguna variación.
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Tabla 4-9 Análisis químico de los sorbentes.
C1 C2 C3
Elemento Peso % Peso % Peso %
C 4.21 1.81 3.90
O 44.04 35.34 26.35
Mg 2.07 1.08 0,00
Ca 49.68 61.77 69.75
Totals 100.00 100.00 100.00
4.1.10 Área superficial de los Sorbentes Cálcicos.
Este análisis se realizó con el fin de hacer un posterior análisis comparativo y así verificar
y concluir respecto a los cambios en la porosidad de los sorbentes cálcicos así como su
área superficial, no obstante en la Tabla 4-10 se muestra el área superficial inicial de los
sorbentes cálcicos, se espera que una vez estos pasen por el proceso de desulfurización
in situ, se haga más pequeña.
Además la estructura de poros inicial del reactivo sólido así como su área superficial
tendrán efectos muy importantes sobre la cinética de las reacciones de desulfurización,
que se dan en el proceso de captura de azufre in situ con sorbentes cálcicos.








En relación a la porosidad de los sorbentes esta será predominantemente mesoporosa y
macroporosa, con tamaños de poro promedio de aproximadamente 8,9 nm para el cálculo
con el método BJH (Barrett, Joyner, and Halenda) [91].
Capítulo 4 103
4.1.11 Humedad de los Sorbentes Cálcicos.
En la Tabla 4-11 se registran los porcentajes de humedad presentes en los materiales
sorbentes, de lo cual se puede evidenciar observar son muy bajos alcanzando un promedio
de 0,32% con un máximo de apenas 0,39%, por tanto se puede afirmar que los sorbentes
usados en los experimentos de captura de azufre in situ, están relativamente secos y que
la poca humedad no es representativa  pues apenas entre en el reactor de gasificación
esta se perderá, sin afectar significativamente las reacciones en las que interviene el agua
así como no será interferencia para el proceso de captura de azufre.
Tabla 4-11 Humedad presente en los sorbentes.
4.2 Fase experimental en el reactor horizontal.
Después de identificados y caracterizados cada uno de los materiales así como sus
propiedades y el potencial comportamiento que estos tienen respecto a dichas
características, se presenta los resultados de la implementación de estos y el análisis sobre
los procesos tanto de gasificación, como el de captura de compuestos azufrados in situ y
efectos o alteraciones respecto al proceso y a los materiales.
Antes de describir y analizar los diversos efectos que ocurren en la aplicación del método
de desulfurización “in situ” con sorbentes cálcicos a base de calcio, se muestra en la Tabla
4-12 un código para identificar el proceso o experimento al cual nos estamos refiriendo en
donde se estipula la composición del lecho, concentración de los materiales como material
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sorbentes en presencia de un agente gasificante que puede ser aire seco o aire húmedo
con 0,6 ml/hora de agua (ver capítulo 2 sección 2.3.2).
Tabla 4-12 Descripción de experimentos Reactor horizontal.
Proceso Código
C2 15% Carbón 85% Aire P1
C2 20% Carbón 80% Aire P2
C1 15% Carbón 85% Aire P3
C1 20% Carbón 80% Aire P4
C3 15% Carbón 85% Aire P5
C3 20% Carbón 80% Aire P6
C2 15% Carbón 85% Aire-H2O (g) P7
C2 20% Carbón 80% Aire-H2O (g) P8
C1 15% Carbón 85% Aire-H2O (g) P9
C1 20% Carbón 80% Aire-H2O (g) P10
C3 15% Carbón 85% Aire-H2O (g) P11
C3 20% Carbón 80% Aire-H2O (g) P12
Carbón 100% Aire P13
Carbón 100% Aire-H2O (g) P14
4.2.1 Captura de compuestos azufrados.
En la Tabla 4-13 se presentan los porcentajes de captura de azufre de los diferentes
sorbentes cálcicos en las condiciones, antes descritas, es importante resaltar que esta
eficiencia esta medida respecto al azufre que se identificó previamente como el que era
susceptible de volatilización, podemos observar mediante este análisis, que el sorbente
que presenta las mejores condiciones de porosidad también presenta los mejores
rendimientos además como se identificó en el capítulo 1 la presencia de Mg tiene una cierta
incidencia en esta eficiencia de remoción que se evidencio en este proceso.
Las pruebas en las que se muestran los mejores rendimientos son coincidentes
independiente mente del agente gasificante lo que nos permite afirmar que es el sorbente
quien predomina a la hora de generar una tendencia en el proceso; siendo los procesos
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P3 y P4 con C1 como sorbente  los de mejor eficiencia en lo que respecta a los procesos
con aire seco como agente gasificante (61,67 y 68,33% respectivamente) y con el mismo
sorbente P9 y P10 para los procesos donde se introduce vapor de agua al proceso (71,67
y 65,00% respectivamente); los procesos que le siguen son los que tiene al C3 para los
procesos con aire seco y C2 para los procesos con aire húmedo.
Aunque el promedio de todas las pruebas arroja una eficiencia del 46,81%, las diferencias
respecto al agente gasificante son de 11,39%  siendo para los procesos con aire seco de
41,11% y para los procesos con la inclusión de humedad de 52,50%, con lo cual se puede
destacar que el agente gasificante aunque no afecta la tendencia de los sorbentes si hace
que varié la eficiencia, cabe aclarar que de acuerdo a la revisión bibliográfica el exceso de
vapor de agua podría ser contraproducente para la captura de azufre por tanto solo en
cierta medida será beneficioso para el proceso.
Las diferencias que se presentan respecto a los sorbentes sometidos a diferentes agentes
gasificantés son mucho menores a las que se dan entre sorbentes habiendo diferencias
de hasta 58,33% en los procesos de aire seco (entre P1 y P4) y de 35,00% para procesos
con aire húmedo, esta diferencia más marcada se deben a que son las características del
sorbente las que más impacto tienen sobre el proceso de desulfurización in situ.
















Nota: El % de remoción denominado como blanco son los experimentos en los cuales no se realizó el método de captura
de compuestos azufrados in situ mediante sorbentes cálcicos.
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La composición del gas producido a partir de la gasificación de carbón varía, pero se
compone principalmente de CO, H2, CO2 y CH4. Sobre la base de la predicción
termodinámica, diferentes concentraciones de estos componentes pueden tener influencia
positiva/negativa en el equilibrio de desulfuración debido a que se puede desplazar el
equilibrio termodinámico que se muestra en las reacciones (10), (17) y (18) de la Tabla
1-4 y las ecuaciones (1-10), (1-11), (1-12), (1-13), (1-14) y (1-15). Sin embargo [92] afirma
que dicha influencia es mínima; por otro lado, en los gases de proceso de gasificación
reales, algunos contaminantes (por ejemplo, alquitrán) y una interferencia competitiva
entre sulfuración, desplazamiento agua-gas y las reacciones de reformado con vapor de
forma sincrónica existen. Y son reportados en la literatura indican que diferentes sorbentes
muestran distintos rendimientos de captura con una variación en las composiciones del
gas.
4.2.2 Efectos del proceso en la eficiencia de gasificación.
Durante la desulfurización in situ de gas de síntesis, se generan algunos cambios en las
dinámicas y en el proceso de gasificación, estos cambios producen alteraciones que
pueden ser positivas o negativas; positivas como el aumento en la producción de hidrógeno
que es uno de los efectos que se observan en el muestreo de los gases que componen el
gas producto de la gasificación de carbón presentado en las figuras 4-27 a 4-40, donde se
tuvo en cuenta gases de valor energético como el H2, CO y CH4. Este aumento en la
producción de hidrogeno puede deberse a la captura de azufre en forma de H2S y la
liberación de hidrogeno derivado de esta reacción, así como el potencial aumento de las
reacciones de gasificación que promueven este producto, de igual forma la implementación
de un agente gasificante que contiene vapor de agua, como es ya ampliamente identificado
en la literatura, potencializa la producción de hidrogeno, si el vapor es utilizado como
agente de gasificación, el gas producto contiene más hidrógeno por unidad de carbono, lo
que resulta en una relación H/C superior [22] y [93].
También el agente gasificante tiene otro tipo de efectos, como la producción de una mayor
cantidad de CaS residual en presencia de aire húmedo frente al uso de aire seco, de igual
forma concentraciones altas de oxígeno pueden interferir en la desulfurización
disminuyendo la eficiencia de esta por el rápido taponamiento de los poros del sorbente a
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causa de la formación de sulfatos ya antes identificado por Heesink y Swaaij [47] quienes
concluyen que aun siendo el exceso de oxígeno un problema la presencia de este en una
concentración moderada sería beneficioso para el proceso de desulfurización.
Aunque no se varió mucho la temperatura; se observa que una temperatura entre 850 °C
y 900 °C tiene muy poca influencia sobre las características globales del proceso y sólo











































































H2 CH4 CO T°
Figura 4-27 Composición
del gas producto para la
prueba P2.
Figura 4-28 Composición
del gas producto para la
prueba P1.
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H2 CH4 CO T°
Figura 4-29 Composición
del gas producto para la
prueba P3.
Figura 4-30. Composición
del gas producto para la
prueba P4.
Figura 4-31 Composición


















































































































H2 CH4 CO T°
Figura 4-32 Composición
del gas producto para la
prueba P6.
Figura 4-33 Composición
del gas producto para la
prueba P7.
Figura 4-34 Composición
del gas producto para la
prueba P8.
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H2 CH4 CO T°
Figura 4-35 Composición
del gas producto para la
prueba P9.
Figura 4-36 Composición
del gas producto para la
prueba P10.
Figura 4-37 Composición


















































































































H2 CH4 CO T°
Figura 4-38 Composición
del gas producto para la
prueba P12.
Figura 4-39 Composición
del gas producto para la
prueba P13.
Figura 4-40 Composición
del gas producto para la
prueba P14.
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En relación a los compuestos gaseosos identificados, el valor de hidrógeno más bajo
registrado para los experimentos con aire seco es de 0,08% (P13) y para los experimentos
con aire húmedo de 0,00% (P14), los valores más altos son de 25,81% (P3) y 29,97%
(P12) para aire seco y aire húmedo respectivamente. En promedio para los procesos con
presencia de sorbente y siendo el agente gasificante aire seco  y aire húmedo se produce
8,59% y 12,76% de hidrógeno respectivamente.
Los valores más pequeños registrados para el metano fueron de 0,02% (P1) y 0,28% (P9)
para aire seco y húmedo respectivamente; por otro lado los valores más altos registrados
fueron de 12,85% (P13) para aire seco y 15,42% (P12) para aire húmedo; en promedio
para los proceso con sorbente existe un 2,90% y 6,67% de metano para aire seco y
húmedo respectivamente.
También se identifican los porcentajes más pequeños y los más altos de monóxido de
carbono siendo estos de 0,92% (P1) - 24,46% (P13)  y 2,33% (P8) – 23,57% (P10)  para
aire seco y húmedo respectivamente; el promedio para los procesos con adición de
sorbente para aire seco y húmedo son de 12,76% y 11,35% respectivamente.
Los promedios antes nombrados se calcularon mediante el promedio de las
concentraciones promedio de cada gas para los procesos con aire seco o húmedo.
Dentro de la identificación de los gases producto se evidencia tendencias como el
incremento  o disminución de la concentración de estos gases en relación a la aplicación
del método de desulfurización in situ con sorbentes cálcicos; analizando estos gases
teniendo en cuenta sus concentraciones más altas y siguiendo la tendencia; existe un
incremento en la producción de hidrogeno respecto a la gasificación sin presencia de los
sorbentes de 1,69% hasta 4,64% para los procesos con aire seco y de 4,83% hasta 5,98%
para aire húmedo, esta diferencia se puede atribuir a que el proceso de desulfurización y
las reacciones involucradas en la producción de hidrogeno se ven beneficiadas por la
presencia del sorbente y se potencializan aún más con la combinación de un agente
gasificante que contiene vapor de agua.
Por el contrario en lo que respecta al metano se ve disminuido respecto a la gasificación
sin presencia de los sorbentes en un 1,05% hasta 7,65% para los procesos con aire seco;
por otro lado en los procesos para aire húmedo aunque hay una tendencia a disminuirse
habiendo caídas de hasta 9,58% también hay algunos proceso donde se evidencian
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incrementos de hasta 1,02%. El monóxido de carbono por su parte se ve disminuido en
los procesos con aire seco en un 4,13% hasta 9,03%; y siguiendo el comportamiento del
metano el monóxido de carbono en los procesos para aire húmedo muestra una tendencia
a disminuirse habiendo caídas de hasta 2,53% también hay algunos proceso donde se
evidencian incrementos de hasta 6,8%.
De tal manera que, así como se observa un aumento en la producción de hidrógeno con
la presencia del sorbente también se observa una disminución de metano y monóxido de
carbono en procesos con aire seco como agente gasificante, que puede deberse a un
aumento en las reacciones que forman este compuesto como por ejemplo el reformado del
metano, sin embargo en el caso de los procesos con aire húmedo como agente gasificante
no sigue dicho comportamiento por tanto las concentraciones de estos gases no están
relacionados directamente con la presencia del sorbente si no que será otros los factores
que limiten la producción de estos gases.
4.2.3 Clasificación del proceso como Pretratamiento/tratamiento.
Para poder definir si el tratamiento de captura de azufre o desulfurización in situ de gas de
síntesis, puede ser considerado como un tratamiento o pretratamiento para la eliminación
de compuestos azufrados se debe tener en cuenta que los compuestos azufrados (H2S,
COS y CS2,) procedentes de procesos típicos de gasificación de carbón, tienen un rango
de concentración esta entre 500-14000 ppm. Siendo H2S la especie principal o compuesto
más abundante [30] y [94].
Por tanto el proceso será considerado como un tratamiento en cuanto cumpla con las
especificaciones de concentración de compuestos azufrados en el gas de síntesis; aunque
el carbón colombiano y más aún el carbón de Antioquia tengan concentraciones bajas de
azufre [89], en ciertas aplicaciones importantes se requiere una desulfuración profunda
para cumplir con las normas estrictas. El nivel tolerable de azufre para ciertas aplicaciones
importantes se muestra en la en la Tabla 4-14 [26], [27], [28], [29] , [30] y [94] en esta se
puede observar los diferentes niveles de azufre permitidos para diversas aplicaciones de
gas de síntesis, que para este análisis se decidió hacer la comparación con los valores
menos exigentes encontrados en la literatura como concentraciones que no generan
alteraciones negativas en las aplicaciones; puesto que en muchos casos los requisitos
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para la limpieza de gases no son tan claros, en cuyo caso se dan valores extremadamente
bajos por razones de seguridad.
Tabla 4-14 Niveles de azufre permitidos para diversas aplicaciones de gas de síntesis.
Aplicación Niveles de azufrepermitidos (ppmv)
La producción de amoníaco <0,1
Síntesis de metanol <15
Aplicación de celdas de
combustible
Celda de combustible de
óxido sólido <9
Celda de combustible de
ácido fosfórico <50
Celda de combustible de
carbonato fundido <0,5
Proceso de Fischer-Tropsch <1 ppmv
Las turbinas de gas
<100
<750
a Para H 2 S en el combustible. b Para COS en el combustible. c Para la reducción catalítica selectiva.
Teniendo en cuenta la tabla anterior y usando como referencia el mejor porcentaje de
eficiencia de captura, podemos afirmar que en algunos de los procesos se puede aplicar
el método como tratamiento y en otros únicamente como pretratamiento es decir sería
necesario aplicar otra metodología adicional de depuración de compuestos azufrados para
alcanzar la concentración permisible en el proceso; entonces en el orden de la tabla
tendríamos que para el proceso de  producción de amoníaco se constituiría como
pretratamiento; para la aplicación de síntesis de metanol también se consideraría
pretratamiento pues solo con una concentración menor a 53 ppm en el gas crudo se podría
cumplir con las exigencias de la aplicación y como se ha mencionado antes este nivel de
emisión en un proceso de gasificación con carbón no es posible.
Para las aplicaciones en celdas de combustible en relación a lo antes mencionado será de
igual forma un pretratamiento sin embargo en el caso de las celdas de combustible de
ácido fosfórico se podría considerar tratamiento con emisiones de hasta 176 ppm en el gas
crudo, a pesar de que esta concentración para carbón no está documentada es posible
aplicar este método en procesos con biomasa puesto que en estos se han registrado
concentraciones de hasta 100 ppm [94]. Para el proceso de Fischer-Tropsch
definitivamente también se requerirá procesos adicionales que garanticen las
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concentraciones óptimas para el desarrollo de esta aplicación. Por otro lado para la
aplicación de turbinas a gas es posible usar este método como tratamiento, pudiendo tratar
concentraciones de hasta 2647 ppm en el gas crudo para concentraciones superiores sería
un pretratamiento.
Además de estas aplicaciones existen otras como los motores de combustión interna para
los cuales si bien no se encontraron valores de referencia como límites permisibles en el
proceso respecto a compuestos sulfurados, es claro que podría ser beneficioso el uso de
este por las características que le confiere al gas como se ha mencionado antes en este
documentó.
4.2.4 Efectos del proceso en el sorbente.
Durante el proceso de desulfurización in situ, se generan cambios en el sorbente
encargado de la captura de azufre, estos cambios son evaluados a continuación con el fin
de tener una mejor comprensión del proceso y de las alteraciones que sufre el sorbente
así como su participación durante este proceso.
Análisis SEM
En las figuras 4-41 a 4-52 se presenta las micrografías de los sorbentes cálcicos C1, C2 y
C3 posterior al proceso de desulfurización in situ en el orden en el cual se realizaron las
pruebas de experimentación; en estas micrografías que van desde 1 a 100 µm, se observa
que las partículas han sufrido cambios en la estructura, se nota un material más segregado
en relación al material crudo, también presenta formas irregulares con bordes redondeados
con tamaños de partícula variable,  donde predomina un patrón granular, el cual no cambio
respecto al material inicial.
116 DESULFURACIÓN “IN SITU” DE GAS DE SÍNTESIS PRODUCTO DE GASIFICACIÓN DE CARBÓN
COLOMBIANO EN LECHO FLUIDIZADO BURBUJEANTE CON  SORBENTES CÁLCICOS
Figura 4-41 Imágenes SEM del sorbentes P1: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a
1µm; (B) partícula del sorbente 10µm.
Figura 4-42 Imágenes SEM del sorbentes P2: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a
1µm; (B) partícula del sorbente 10µm.
Figura 4-43 Imágenes SEM del sorbentes P3: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a







Figura 4-44 Imágenes SEM del sorbentes P4: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a
1µm; (B) partícula del sorbente 10µm.
Figura 4-45 Imágenes SEM del sorbentes P5: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a
1µm; (B) partícula del sorbente 10µm.
Figura 4-46 Imágenes SEM del sorbentes P6: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a
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Figura 4-47 Imágenes SEM del sorbentes P7: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a
10µm; (B) partícula del sorbente 10µm.
Figura 4-48 Imágenes SEM del sorbentes P8: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a
1µm; (B) partícula del sorbente 10µm.
Figura 4-49 Imágenes SEM del sorbentes P9: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a








Figura 4-50 Imágenes SEM del sorbentes P10: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a
1µm; (B) partícula del sorbente 100µm.
Figura 4-51 Imágenes SEM del sorbentes P11: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a
1µm; (B) partícula del sorbente 10µm.
Figura 4-52 Imágenes SEM del sorbentes P12: (A) gránulos que forman la partícula del sorbente a







120 DESULFURACIÓN “IN SITU” DE GAS DE SÍNTESIS PRODUCTO DE GASIFICACIÓN DE CARBÓN
COLOMBIANO EN LECHO FLUIDIZADO BURBUJEANTE CON  SORBENTES CÁLCICOS
Área superficial
En la Tabla 4-15 se muestra las diferentes áreas superficiales del sorbente después pasar
por cada prueba en el reactor horizontal a unas condiciones específicas. Todas las
muestras disminuyeron su área superficial respecto a los sorbentes antes del proceso de
desulfurización lo que sugiere un bloqueo de los poros del material, ya que, al ser el
volumen molar del CaS (producto de la captura de azufre con sorbentes calcinados) mayor
que el del CaO, se produce una reducción en la porosidad durante la sulfuración de los
sorbentes más aun en el caso de la formación de sulfatos.

















Según la tabla la disminución de área superficial fue de 3.087 m2/g hasta 5,098 m2/g para
el sorbente C1; para el sorbente C2 de 1,603 m2/g hasta 4,143 m2/g y para el sorbente C3
de 1,097 m2/g hasta 4,198 m2/g. por tanto en promedio se pierde área superficial de 1 a
5 m2/g después de un proceso de esta índole.
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Porosidad
En relación al análisis de porosidad se realizó en base a un sorbente crudo el C1 y una
prueba la P9 puesto que el comportamiento era muy similar para todos los sorbentes antes
y después de los procesos mostrando la misma tendencia; se observa en las figuras 4-53
y 4-54, las  Isoterma de adsorción para el sorbente antes (C1) y después del proceso de
captura de azufre (P9).
La isotermas son la relación entre la cantidad de gas adsorbido por unidad de masa de
sólido y la presión relativa de equilibrio, a una temperatura constante y conocida; donde el
eje de ordenadas representa la cantidad de gas adsorbido y el eje de abscisas la presión
relativa de equilibrio (P/Po), que varía entre 0 y 1, donde Po es la presión de saturación a
la cual el gas se transforma en líquido a la temperatura de la isoterma [95].
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Figura 4-54 Isoterma de adsorción de P9.
Las isotermas de adsorción pueden agruparse en seis tipos; los cinco primeros tipos de
isotermas fueron propuestos por Brunauer, Deming, Deming & Teller, como la clasificación
BDDT (Brunauer et al., 1940) [96], posteriormente se incorporó una sexta tipología,
creando la clasificación conocida como clasificación de la IUPAC [97]; de estos seis tipos
las isotermas de nuestros sorbentes antes y después del tratamiento estarían clasificadas
como isotermas tipo dos.
La isoterma de este tipo es característica de sólidos macroporosos. Donde la pendiente
ascendente de casi toda la isoterma es debida a la adsorción en monocapa-multicapa
sobre la superficie estable, externa del sólido, sin presencia significativa de microporos ni
mesoporos. Donde el rápido ascenso inicial corresponde a la formación de la primera capa.
Al seguir aumentando la presión se forma la segunda capa de moléculas adsorbidas,
seguida de otras más. A bajas presiones es cóncava respecto al eje de la presión relativa
(P/P0), luego aumenta linealmente y finalmente se vuelve convexa. Puede ser interpretada
como la formación de una capa adsorbida cuyo espesor es incrementado progresivamente
a medida que aumenta la presión [95].
Sin embargo a pesar de que este tipo de isoterma es de materiales mayormente
macroporosos, es importante resaltar que aun así este material posee nano estructura que
aporta área superficial a la partícula, de igual forma esta presenta mesoporosidad y
evidencia de esta es también la histéresis lo que se traduce en una característica que hace




























removido, que está vinculada a las diferencias en los mecanismos de nucleación y
evaporación dentro de los mesoporos. Estos mecanismos se complican aún más por los
efectos tales como la cavitación y bloqueo de poros [95].
La distribución de tamaño de mesoporos, el volumen de poro y la distribución de área se
Calcularon con el método BJH (Barrett, Joyner, and Halenda) [79] la distribución es
presentada en las Figura 4-55 y Figura 4-56 se evidencia un volumen de poro asociado a
meso porosidad que posterior a su reacción disminuye drásticamente (puesto que la cresta
inicial que se ve en el material crudo posterior al proceso  de desulfurización desaparece)
lo que sugiere el bloqueo de poros a causa de las reacciones de desulfurización que de
acuerdo a las gráficas se está dando en su mayoría en este tipo de porosidad que según
la IUPAC [97], son definidos como poros con diámetros comprendidos entre 2 y 50 nm
(Mesoporos); Sin embargo, aunque el método no muestra la macroporosidad definida
como poros con diámetros superiores a 50 nm (Macroporos IUPAC [97]) se presume que
en estos también se dará lugar a la reacción de desulfurización.  El hecho de que la
reacción no afecte o no se esté suscitando en la microporosidad puede deberse a dos
cosas, la primera es que a medida que se difunde el gas va reaccionando y tapona los
poros imposibilitando que este llegue hasta la parte micro porosa y la segunda es que el
diámetro cinético del SO2 yH2S sea mayor al de la micro porosidad existente o asequible
y no pueda permear esta (aproximadamente 5 Å <) y esto puede deberse a que está
reacción es definida como una reacción heterogénea compleja, de corta duración, limitada
por fase gaseosa y difusión en estado sólido,con transformaciones físicas simultáneas del
sólido, dichas transformaciones serán el taponamiento de poros o la disminución de estos
dando lugar a estos dos fenómenos.
Además se evidencia una disminución en el área superficial que Estará ligada a esta
mesoporosidad y macroporosidad disminuida, que por deberse a este tipo de porosidad no
será muy grande de aproximadamente 2.92 m2/g en promedio donde el que más perdió
área superficial perdió 5.098 m2/g.
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Figura 4-55. Distribución método BJH de C1.
Figura 4-56 Distribución método BJH de P9.
El poro promedio para el sorbente después del proceso de desulfurización fue de 4,88 nm
para el cálculo con el método BJH (Barrett, Joyner, and Halenda) [79], Es de aclarar que
la porosidad medida aquí así como el poro promedio se dan en base a la sensibilidad del
método y a los datos que se realizaron mediante la isoterma de adsorción con nitrógeno.
Adicionalmente es importante analizar la reacción de desulfurización frente a los cambios
de porosidad, puesto que esta reacción como se dijo antes es altamente dependiente de
las propiedades estructurales de reactivo sólido, puesto que la difusión de poro y difusión
a través de la capa de producto, son los procesos de control en la desulfurización o
sulfatación de los sorbentes cálcicos (Milne et al. 1990) [56]. Puesto que una vez se forme
una capa de Cas o CaSO4 en la superficie y en los poros de las partículas de CaO
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(formación de sulfato de calcio limitado por el O2) (Doǧu 1981) [60] la difusión del gas y
por consiguiente la captura de azufre de dicha partícula se hará más difícil, es por eso que
estas variaciones de la estructura de poros durante las reacciones gas-sólido y la
estructura de poros inicial del reactivo sólido tienen efectos muy importantes sobre la
cinética de las reacciones de desulfurización. Como se ha dicho anteriormente el
taponamiento de los poros es inevitable debido a la formación de producto sólido más
denso.
Respecto al efecto de la dimensión fractal, las dimensiones fractales bajas serán las más
apropiadas puesto que la reacción de sulfatación en la partícula de los sorbentes se da
mayormente en poros que corresponden a la mesoporosidad y macroporosidad.
4.2.5 Distribución del azufre en el sorbente.
Cuando el sorbente captura el azufre este se distribuye a lo largo del material
disponiéndose en una forma particular, para evidenciar esta forma en la que se distribuye
el azufre se efectuó un análisis adicional al análisis EDS llamado Mapping o mapeo que
nos muestra la distribución del azufre en una partícula de sorbente después de efectuado
el proceso de desulfurización, además del azufre nos muestra la distribución de otros
elementos como el calcio y el magnesio; sin embargo debido a que el método consiste en
que mediante la captura de señales similares a las del proceso de EDS se grafican en un
fondo negro puntos individuales donde se detecta el elemento y se colorean según sea el
caso; solo se presentaron los resultados del azufre y magnesio pues durante el análisis de
las imágenes se observó que en todos los casos el mapping del calcio estaba muy saturado
puesto que este elemento compone la mayor parte de los sorbentes, como ejemplo se
observa la Figura 4-57 de la prueba P1.
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Figura 4-57 Distribución del Ca para una muestra del sorbente después de la prueba P1.
Es importante mencionar que este análisis se realiza sobre la superficie del material por
tanto no se tiene en cuenta el contenido de cada elemento intrapartícula. Una de las
hipótesis planteadas durante los experimentos y que ha sido confirmada en el transcurso
de este análisis de resultados y también soportada por Fenouil y Lynn [46] es la potencial
acumulación de azufre en la superficie dispuesta de manera similar al magnesio como se
muestra en las figuras 4-58 a 4-69, esto debido a que mayores relaciones magnesio calcio
suponen mayores velocidades de reacción de sulfuración es decir tiempos cortos de
reacción por lo que el azufre reacciona más en la superficie pues la disminución de poros
no permite que el gas se difunda, sin embargo esto no supone una disminución
considerable en la eficiencia como se evidenció antes. Este análisis así como análisis
previos estipulan que el tipo de sorbente es la variable más importante en el proceso de
desulfurización in situ y que como se evidencio en la caracterización de los materiales la
proveniencia del sorbente, determina la cantidad de magnesio que habrá contenida en
cada sorbente por tanto dicha proveniencia también determinará parte  del comportamiento
del proceso mostrando una acumulación superficial más abundante en los lugares de
mayor concentración de magnesio, por tanto este efecto será más notable en el sorbente
C1 (dolomita calcinada) seguido del sorbente C2 (mezcla dolomita y calcita calcinadas) y
por último el sorbente C3 (calcita calcinada).
EDS y Mapping.
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Figura 4-58 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba  P1: (A) gránulos
que forman la partícula del sorbente; (B) Mapping del Azufre; (C) Mapping del Magnesio y (D) EDS
del sorbente.
Figura 4-59 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba  P2: (A) gránulos
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Figura 4-60 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba P3: (A) gránulos
que forman la partícula del sorbente; (B) Mapping del Azufre; (C) Mapping del Magnesio y (D) EDS
del sorbente.
Figura 4-61 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba P4: (A) gránulos











Figura 4-62 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba P5: (A) gránulos
que forman la partícula del sorbente; (B) Mapping del Azufre; (C) Mapping del Magnesio y (D) EDS
del sorbente.
Figura 4-63 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba P6: (A) gránulos
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Figura 4-64 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba P7: (A) gránulos
que forman la partícula del sorbente; (B) Mapping del Azufre; (C) Mapping del Magnesio y (D) EDS
del sorbente.
Figura 4-65 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba P8: (A) gránulos








Figura 4-66 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba P9: (A) gránulos
que forman la partícula del sorbente; (B) Mapping del Azufre; (C) Mapping del Magnesio y (D) EDS
del sorbente.
Figura 4-67 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba P10: (A) gránulos







132 DESULFURACIÓN “IN SITU” DE GAS DE SÍNTESIS PRODUCTO DE GASIFICACIÓN DE CARBÓN
COLOMBIANO EN LECHO FLUIDIZADO BURBUJEANTE CON  SORBENTES CÁLCICOS
Figura 4-68 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba  P11: (A) gránulos
que forman la partícula del sorbente; (B) Mapping del Azufre; (C) Mapping del Magnesio y (D) EDS
del sorbente.
Figura 4-69 Imágenes SEM y Maping del sorbente correspondiente a la prueba  P12: (A) gránulos











Es también de mencionar que en algunas figuras como las figuras 4-63, 4-64, 4-65 y 4-66
se observa como el azufre reacciona o se dispone de forma preferencial en las zonas
más externas de la partícula.
4.3 Fase experimental en el reactor vertical de lecho
fluidizado burbujeante.
Para la fase experimental en el reactor en lecho fluidizado burbujeante, se repitió la
experiencia en el reactor horizontal, eligiendo las mejores condiciones identificadas para
el proceso de desulfurización in situ de esta manera para las cuales se tuvo en cuenta que
la mezcla de vapor de agua y aire potencializan el proceso, que el mejor sorbente es el C1
por lo cual se usó este y también se mantuvo una temperatura similar, estas condiciones
son resumidas en la Tabla 4-16. Sin embargo hay una variable por evaluar y es el
comportamiento del proceso frente a distintos tiempos de residencia así como al proceso
en si en condiciones de lecho fluidizado, para lo cual fueron realizados 3 experimentos uno
que servirá de blanco o en ausencia de sorbente y dos más donde se variá el proceso de
alimentación tal como se describe en Figura 2-8. Esquema de la experimentación en el
gasificador de lecho fluidizado burbujeante a presión atmosférica. Es decir alimentando por
arriba del reactor y por debajo.
Tabla 4-16 Condiciones de experimentación lecho fluidizado.
Parámetro Valor
Sorbente C1
V de fluidización 1.8*Vmf
Flujo agente gasifica (l/min) 146
M (carbón Kg/h) 4
Altura del lecho (cm) 10
Cenizas en el carbón (%) 19,38
Vapor de agua teórico(kg) 27g/min
Vapor de agua real (kg) 8ml/min
Área del cilindro (cm2) 78,54
Diámetro del cilindro (cm) 10
SB (m vapor/m Carbón) 0,29
ER (m Aire/m Carbón) 2,628
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Cenizas a retirar 130 g
Formación del lecho con t(min) 13 min
Temperatura del lecho °C ± 900
Antes de describir y analizar los diversos efectos que ocurren aplicando el método de
desulfurización “in situ” con sorbentes cálcicos a base de calcio, se muestra en la Tabla
4-17 un código para identificar el proceso o experimento al cual nos estamos refiriendo en
donde se estipula la composición del lecho concentración de los materiales como material
carbonoso que para todos los casos es el carbón ya antes caracterizado también usado
para la experimentación en el rector horizontal y los diferentes sorbentes en presencia de
un agente gasificante ya descrito en la tabla Tabla 4-16.
Tabla 4-17 Experimentos realizados en lecho fluidizado a presión atmosférica.
Proceso Código
Carbón 100% con Aire-Vapor H2O F1
C1 20% Carbón 80% con Aire-
Vapor H2O / Alimentación Superior F2
C1 20% Carbón 80% con Aire-
Vapor H2O / Alimentación inferior F3
4.3.1 Efectos del proceso en la eficiencia de gasificación.
En el proceso de gasificación en lecho fluidizado burbujeante se observa una tendencia
similar a la antes vista, se generan algunos cambios en las dinámicas y en el proceso de
gasificación, que producen alteraciones similares aunque en otras proporciones en el caso
mencionado del enfriamiento del reactor debido a que este es precalentado antes de iniciar
una prueba si se observa un efecto de enfriamiento inicial este no se evidencia en las
figuras 4-70, 4-71 y 4-72 que representan el proceso, puesto que no se toman datos sino
hasta que el sistema se estabilice, para lo cual debido a que se debe esperar la formación
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de un lecho pues no se utilizó material soporte para los experimentos debido a las buenas
características fluidodinámicas que presentan estos materiales, se debe esperar alrededor
de 13 minutos en los cuales la temperatura deja de tener variaciones importantes, por tanto
la adición de sorbente no genera un impacto importante en la temperatura del reactor.
Por otro lado en lo que respecta al gas de síntesis donde se tuvo en cuenta gases de valor
energético como el H2, CO y CH4 igual que para el reactor horizontal; se nota que la
composición de este no varía significativamente en el tiempo pero si se nota un aumento
en relación al proceso de gasificación sin adición de sorbente, mostrando un aumento en
el hidrogeno de 4,29% en promedio para F3 y de 3,59% en promedio para F2, también el
monóxido de carbono se incrementa en promedio 3,03% y 2,52% para los experimentos
F3 y F2 respectivamente; por otro lado el metano disminuye en promedio en un 0.83% y
0.95% respectivamente F3 y F2; los datos promedios de los compuestos evaluados en el
gas de síntesis se muestran en la tabla.
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Figura 4-71 Composición del gas producto para la prueba F2
Figura 4-72 Composición del gas producto para la prueba F3.
Tabla 4-18 Composición promedio de los gases evaluados para los experimentos.
Muestra: F1 F2 F3
Composición Promedio Promedio Promedio
Hidrógeno 14,98% 18,57% 19,27%
Metano 2,96% 2,01% 2,13%
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En lo que respecta a la alimentación aunque las diferencias entre la alimentación por la
parte superior y la alimentación por la parte inferior sean de apenas 0,7% 0,12%  y 0,51%
para el hidrogeno, metano y monóxido de carbono respectivamente, se evidencia un leve
incremento en la concentración de estos compuestos en el gas de síntesis producto de la
gasificación con alimentación inferior y una menor pérdida de metano respecto al
experimento en ausencia de sorbente.
4.3.2 Efectos del proceso sobre la mezcla de carbón y sorbente.
El proceso de desulfurización in situ genera unos cambios en el sorbente y en el carbón
que es gasificado los cuales se encuentran mezclados a la hora de ingresar al reactor
desde una tolva de alimentación,  a diferencia del reactor horizontal en el cual es posible
separar el sorbente del carbón, permitiendo así analizar a fondo los efectos sobre el
sorbente derivados del proceso de desulfurización in situ de gas de síntesis producto de la
gasificación de carbón, en el caso del reactor vertical de lecho fluidizado la separación de
estos materiales es compleja, por lo cual se realiza un análisis de los sólidos en conjunto
en los diferentes flujos del reactor.
En la Tabla 4-19 se muestra el contenido de Carbono, Hidrógeno y Nitrógeno; donde se
puede evidenciar que el nitrógeno desaparece tanto en el material que se muestreo del
fondo del reactor como el material que fue arrastrado hasta el ciclón, esto se debe a la
rápida volatilización de este elemento por parte del carbón y a la ausencia de este en el
sorbente, por otro lado tanto el hidrógeno como el carbono no desaparecen por completo
sin embargo siempre hay una menor cantidad de estos elementos en el fondo puesto que
se supone que en esta parte del reactor han terminado el proceso de gasificación habiendo
así volatilizado la mayor parte de estos elementos, mientras que en el ciclón en muchos
casos las partículas que son arrastradas no alcanzaron a completar el proceso por lo cual
aún conservan una buena concentración de estos elementos.
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Tabla 4-19 Análisis CHN del material gasificado en el lecho fluidizado en diferentes
flujos.
Código %C %H %N
F1 - fondo 32.00 0.04 0.00
F1 - ciclón 48.10 0.43 0.00
F2 - fondo 14.10 1.15 0.00
F2 - ciclón 26.00 0.52 0.00
F3 - fondo 18.10 0.23 0.00
F3 - ciclón 18.00 0.47 0.00
Nota: Los datos en porcentaje reportados, son en  base masa.
En lo que respecta a la pérdida o volatilización de los elementos debido al proceso de
gasificación se observa en la Figura 4-73 los porcentajes de eliminación o pérdida del
carbono y el hidrógeno respecto a su concentración inicial teniendo en cuenta únicamente
el carbón (ver Tabla 4-6), en esta se puede observar que  en relación a la volatilización de
carbón el proceso que mejor rendimiento presenta respecto al material muestreado en el
fondo es F2 (alimentación superior) y en el ciclón es F3 (alimentación inferior) lo cual es
coherente puesto que al ser alimentado el material por la parte inferior del reactor el tiempo
de residencia de este en el lecho es mayor por lo cual las partículas arrastradas pueden
reaccionar más, en los que respecta al hidrógeno tanto en el ciclón como en el fondo se
evidencia una mayor pérdida de este en el proceso F1 (blanco) seguido por el proceso F3
alimentación inferior.
























Adicionalmente se hace un análisis de la La conversión de carbono (XC) mediante la
ecuación (4-2) [98].
Χ = 12 ∗∗
(4-2)
Donde MCS es el flujo molar total de carbono en todos los componentes que contengan
carbono en el gas de síntesis, Uc es la fracción de carbono en el carbón del análisis
último, y mc es el flujo de masa de carbón al gasificador.
Se obtiene  entonces conversiones de 57.6% 69.2% 65.1% para los experimentos F1, F2




 En lo que respecta a las características fluidodinámicas de los sorbentes y el carbón
por separados y mezclados en concentraciones de 10%, 15% y 20% de sorbente, se
puede concluir que la expansión del lecho en todos los experimentos registraron una
expansión entre el 10% y el 24 % respecto a la altura inicial con un arrastre del orden
del 0.029% al 0.26 % respecto a la masa total que es un porcentaje bastante bajo de
material de arrastre, lo cual puede traducirse en un uso eficiente del material. Además
no se presentaron caídas de presión significativas en el ciclón durante los ensayos de
fluidización. Respecto a Las velocidades mínimas de fluidización se evidencian
variaciones diferentes que van desde los 0.06 m/s entre los distintos sorbentes hasta
los 0.14 m/s entre el carbón y el sorbente C3; en relación a las mezclas se puede
observar Que en vista de que la velocidad mínima de fluidización de los sorbentes es
mayor que la del carbón esta aumenta conforme la concentración del sorbente es
mayor, esta tendencia es más marcada en la mezcla con C2, de igual forma es posible
afirmar que las mezclas de carbón con los diferentes sorbentes probados son de fácil
fluidización y funcionan bien como mezcla por sus características similares,
presentando diferencias en las Vmf dentro del intervalo de 0.03 m/s a 0.11 m/s.
 El sorbente y  el carbón se alimentaron mezclados en una sola tolva puesto que si se
alimentaba el sorbente en una tolva por separado variando la ubicación de la
alimentación podría generar problemas en la operación cambiando las condiciones
hidrodinámicas para la fluidización lo que llevaría a un pobre control del tiempo de
residencia, mientras que el mezclado mecánico del sorbente con el carbón, al tratarse
de granulometrías y densidades similares no se presentó segregación considerable,
por lo que se garantizó condiciones fluidodinámicas similares para todos los
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experimentos y un ahorro energético frente a la energía que sería utilizada en una
alimentación doble.
 La eficiencia calculada a partir del azufre que puede emitirse ósea el pirítico y el
orgánico da un valor más acertado, de esta al despreciar el azufre que no se volatiliza
como es el azufre Sulfático, pues en otros estudios esta se ha estimado analizando el
azufre total lo que no es muy acertado pues el azufre contenido en el carbón se
presenta de varias formas y una de ellas no se volatiliza.
 Los sorbentes cálcicos C1, C2 y C3 posterior al proceso de desulfurización in situ, se
ven como un material más segregado en relación al material crudo, también presenta
formas irregulares con bordes redondeados con tamaños de partícula variable,  donde
predomina un patrón granular, lo cual no cambió respecto al material inicial.
 Respecto a las eficiencias de captura de azufre registradas podemos concluir que para
todos los sorbentes concentraciones mayores de estos en el proceso suponían mejores
eficiencias de captura también que la mezcla de vapor de agua y aire, pueden ser
beneficiosas para el proceso. El sorbente de mejor rendimiento de captura de azufre
en las condiciones que potencializan el proceso es decir con una concentración del
20% de sorbente y con aire húmedo como agente gasificante es el sorbente C1 o CVD,
proveniente de dolomita calcinada con una eficiencia de 71.67%.
 La sección porosa donde se da la reacción en mayor medida es la correspondiente a
la meso y macropora; las cuales se ven disminuidas por el taponamiento de poros
debido a la formación de compuestos más densos como el CaS y CaSO4. La
microporosidad no varía y se evidencia una disminución en el área superficial de
aproximadamente de 2.92 m2/g en promedio donde el que más perdió área superficial
perdió 5.098 m2/g; que está ligada a la mesoporosidad y macroporosidad. Los
sorbentes de mejor porosidad y área superficial son los que más rendimiento se logran
en la captura de azufre debido a que el proceso se limita por la difusión del H2S en la
partícula.
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 El hecho de que la reacción no afecte o no se esté suscitando en la microporosidad
puede deberse a que a medida que se difunde el gas va reaccionando y tapona los
poros imposibilitando que este llegue hasta la parte micro porosa y esto puede deberse
a que está reacción es definida como una reacción heterogénea compleja, de corta
duración, limitada por fase gaseosa y difusión en estado sólido, con transformaciones
físicas simultáneas del sólido, dichas transformaciones serán el taponamiento de poros
o la disminución de estos dando lugar a este fenómeno.
 La relación calcio magnesio podría ser determinante sobre todo en lo que se refiere a
las reacciones más superficiales y de macro poros donde el efecto de pared es
despreciable; por lo que en el análisis Mapping se observa una distribución del azufre
que coincide con la del magnesio corroborando esta afirmación.
 La implementación de este método afecta la composición del gas de síntesis no solo
disminuyendo la concentración de compuestos azufrados en el gas de síntesis, si no
potencializando compuestos como el hidrógeno, por otro lado el metano y en algunos
casos el monóxido de carbono se ve disminuido .
 El proceso de adición de un sorbente cálcico durante la gasificación o el proceso de
captura de azufre in situ, es un método adecuado para la eliminación de compuestos
azufrados. En el mejor de los casos la captura de azufre o desulfurización in situ de
gas de síntesis producto de gasificación, se puede aplicar como método de
tratamiento para el uso del gas de síntesis en turbinas a gas, pudiendo tratar
concentraciones de hasta 2647ppm en el gas crudo, que para un carbón colombiano
de la región de Antioquia [89] es posible, para concentraciones superiores sería un
pretratamiento, es decir sería necesario aplicar otra metodología adicional de
depuración de compuestos azufrados para alcanzar la concentración permisible en el
proceso; por otro lado para  los proceso de  producción de amoníaco, síntesis de
metanol, Fischer-Tropsch  y aplicaciones en celdas de combustible se constituiría
como pretratamiento.
 En el caso del reactor de lecho fluidizado burbujeante a presión atmosférica se  observa
que la mayoría de comportamientos se mantienen como el aumento en la producción
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de hidrogeno sin embargo es posible que en lo que tiene que ver con la alimentación
sea más factible realizarla por la parte inferior del reactor permitiendo que las partículas
hagan un recorrido más largo dentro del racor garantizando tiempos de residencia
mayores mejorando tanto la conversión del carbón como  la captura de azufre por el
sorbente mezclado La conversión del carbón en los procesos en el reactor de lecho
fluidizado se vieron afectados por la alimentación siendo la inferior la que presenta
mejor conversión .
 Los resultados obtenidos mediante SEM, EDX Y Mapping permiten suponer la
existencia de un modelo de reacción en una partícula. Debido a la estructura granular
del sólido, observada en los sorbentes C1, C2 y C3 y también por los análisis de los
sorbentes después de la reacción de sulfuración donde se observa como el azufre
reacciona o se dispone de forma preferencial en las zonas más externas de la
partícula. Cada uno de los granos reacciona según el Modelo de núcleo decreciente,
formándose una capa de CaS alrededor de un núcleo de CaO. A medida que aumenta
la conversión, la porosidad del grano disminuye, debido a que el volumen molar del
CaS y CaSO4 es mayor que el del CaO.
5.2 Recomendaciones
Se recomienda que para posteriores investigaciones se realicen experimentos donde se
haga un muestreo continuo de los gases, esto con el fin de identificar los cambios en el
tiempo más cercanos a la realidad, eliminando pasos intermedios, con esta información
será posible hacer un modelado más adecuado para el proceso de desulfurización in situ
con sorbentes cálcicos, donde incluyamos además del efecto de la difusión del gas o la
reacción superficial, efectos tales como la relación calcio magnesio y la influencia del
agente gasificante en el proceso.
Como trabajos futuros también se plantea la posibilidad de probar este método de




A. Repetición experimental densidad
aparente
Densidad aparente.
MATERIAL REPETICIÓN Masa (g) Volumen ml DENSIDAD (g/ml)
Carbon 1 595,5 500 1,191
Carbon 2 592,9 500 1,1858
Carbon 3 591,5 500 1,183
Carbon Prom 593,3 500 1,1866
MATERIAL REPETICIÓN Masa (g) Volumen ml DENSIDAD (g/ml)
C1 1 491,5 500 0,983
C1 2 489,5 500 0,979
C1 3 486,5 500 0,973
C1 Prom 489,166667 500 0,978333333
MATERIAL REPETICIÓN Masa (g) Volumen ml DENSIDAD (g/ml)
C2 1 571,5 500 1,143
C2 2 537,5 500 1,075
C2 3 551,5 500 1,103
C2 Prom 553,5 500 1,1070
MATERIAL REPETICIÓN Masa (g) Volumen ml DENSIDAD (g/ml)
C3 1 552,5 500 1,105
C3 2 562,5 500 1,125
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C3 3 555,5 500 1,111
C3 Prom 556,833333 500 1,113666667
B. Datos de fluidodinámica de los
sorbentes, el carbón y sus mezclas.
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